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Resumen
La generación de biocombustibles ha cobrado fuerza en los últimos años como una solu-
ción parcial a la futura reducción de fuentes fósiles y el deterioro del medio ambiente que
estas fuentes fósiles generan. Los biocombustibles pueden afectar la seguridad alimentaria
si se producen a partir de materiales de primera necesidad pero resulta interesante si se
obtienen a partir de biomasa obtenida de residuos vegetales.
La producción de etanol a partir de materiales lignocelulósicos incluye un proceso de
pretratamiento, que hace susceptible el material para su posterior sacariﬁcación, y ﬁnal-
mente una etapa de fermentación que produce el etanol. Uno de los tratamientos más
eﬁcientes es la hidrólisis ácida que se realiza en reactores por lotes y de ﬂujo en pistón.
La literatura presenta información experimental que muestra que la hidrólisis en estos
dos tipos de reactores depende de la relación líquido-sólido utilizada en el proceso. Sin
embargo, este trabajo muestra en el primer capítulo que si se tiene en cuenta la expansión
de la suspensión, generada durante la hidrólisis, es posible reconciliar los datos experi-
mentales reportados y demostrar que ambos reactores tienen desempeños muy similares
e independientes de la relación líquido-sólido. No obstante, en el capítulo 2 se estudian
reactores de percolación y se encontró que resultan más eﬁcientes que los reactores por
lotes o de ﬂujo pistón porque se puede alcanzar hidrolizados concentrados y rendimientos
mayores al 80%.
Durante la etapa de pretratamiento e hidrólisis ácida se producen compuestos no desea-
bles para la fermentación posterior. La toxicidad de estos compuestos, llamados inhibi-
dores, sobre los microorganismos es uno de los principales factores limitantes en el ren-
dimiento de etanol durante la fermentación. Aunque han sido propuestos en la literatura
diferentes métodos biológicos, físicos y químicos para eliminar estos compuestos inhibido-
res, el uso de tecnologías de membrana ha recibido poco interés como método de remoción,
y especíﬁcamente, hasta la fecha no se conocen estudios en donde se use la pervaporación
como método de detoxiﬁcación. En el capítulo 3 se presenta la preparación y evaluación
del desempeño de una membrana delgada de polidimetilsiloxano (PDMS) de aproxima-
damente v 1µm de espesor para la remoción de los inhibidores presentes frecuentemente
en el pretratamiento e hidrólisis ácida de material lignocelulósico proveniente del bagazo
y las hojas de caña de azúcar. La membrana preparada permite la remoción de ácido
acético, ácido fórmico y furfural. No se encontró permeación alguna del ácido levulínico,
xilosa, glucosa e hidroximetilfurfural (HMF). Los resultados indican que es posible reali-
zar la detoxiﬁcación de hidrolizados del bagazo y las hojas de la caña de azúcar mediante
pervaporación usando membranas más gruesas y/o mejores propiedades organofílicas.
Las ideas presentes en esta tesis pueden contribuir a buscar nuevos horizontes en el di-
seño de procesos de producción de biocombustibles a partir de materiales lignocelulósicos
desde dos frentes como el pretratamiento e hidrólisis, y la remoción de inhibidores para
ix
obtener fermentaciones eﬁcientes.
Palabras clave: Detoxiﬁcación, Pervaporación, membrana de PDMS, Hidrólisis
ácida, rector por lotes, reactor de ﬂujo en pistón, reactor de percolación.
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Abstract
Acid hydrolysis of lignocellulosic materials and
detoxiﬁcation by pervaporation
In the recent years biofuels have been considered as an important partial solution
for the reduction of fossil fuels use and the environmental impacts that this fossil fuels
produce. Biofuels can aﬀect the food supply but they are attractive if they are produced
from biomass available from vegetable waste.
The ethanol production from lignocellulosic materials includes a pretreatment process,
that makes the material susceptible to an initial sacchariﬁcation and, lately a fermentation
stage that produces the ethanol. One of the most eﬃcient pretreatment processes is the
acid hydrolysis that is performed in batch and plug ﬂow reactors. The experimental
information shown in the open literature indicates that the hydrolysis using these two
types of reactors depends on the liquid-solid ratio used in the process. However, in the
ﬁrst chapter, this study shows that if the volume expansion of the suspension, which is
produced during the hydrolysis, is taken into account it is possible to reproduced the
reported experimental data. Also, taken into account the volume expansion is possible to
show that both reactors have similar behaviors that are independent from the liquid-solid
ratio. Nevertheless, in chapter 2, the percolation reactors are studied and it is shown that
this type of reactors result more eﬃcient than batch and plug ﬂow reactors because it is
possible to achieved high sugar concentrations and yields higher than 80%.
In the pretreatment stage and acid hydrolysis several undesirable compounds for the
fermentation process are formed. The toxicity of these compounds, named inhibitors, on
the microorganisms is one of the main limiting factors in the ethanol yield in the fer-
mentation process. Although several biological, physical and chemical methods has been
used to eliminate these inhibitors the membrane technology has been little explore as a
removal method. Speciﬁcally today, there are not known reports of using pervaporation
as a detoxiﬁcation technique. Chapter 3 presents an experimental evaluation of a home
prepared polydimethylsiloxane (PDMS) pervaporation membrane of ∼ 1µm thickness for
removal of inhibitors that are frequently produced in the pretreatment and acid hydrolysis
of lignocellulosic material from bagasse and sugarcane leaves. The synthesized membra-
ne is able to remove acetic acid, formic acid and furfural. There was not permeation of
levulinic acid, xylose, glucose and hydroxymethylfurfural (HMF). The results show that
it will be possible to detoxiﬁed hydrolysates from bagasse and sugarcane leaves by per-
vaporation using thicker membranes with preferable better organophilic properties than
the ones used in this study.
The ideas in this work can contribute to look for new roads in the design of processes for
biofuel production, using lignocellulosic materials, from two approaches like pretreatment
xiii
and hydrolysis, and inhibitor removal in order to achieve more eﬃcient fermentations.
Keywords: Detoxiﬁcation, Pervaporation, PDMSmembrane, Acid hydrolysis, Batch
rector, plug ﬂow reactor, percolation reactor
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Introducción
En el mundo, la producción de alcohol carburante ha venido en aumento acelerado
superando los 100,000 millones de litros en el año 2010. En Colombia, la producción de
alcohol carburante (etanol anhidro) se inició a ﬁnales del año 2005. Se paso de no producir
alcohol carburante en el año 2004 hasta producir 370 millones de litros de etanol en el
año 2012 (Londoño, 2011, 2012; FedeBiocombustibles, 2012). A la fecha, son cinco las
plantas productoras de etanol en funcionamiento en Colombia (FedeBiocombustibles,
2012). Para el año 2013, se estima que la producción alcanzará más de 513 millones
de litros cuando entren en operación las plantas de Bioenergy (Meta) y de Agrifuels
(Magdalena) (Londoño, 2011, 2012) y en el 2015, con la entrada en operación de tres
proyectos más, la producción de alcohol podría alcanzar más de 800 millones de litros
(Londoño, 2011). Las plantas productoras de etanol existentes y las nuevas que entrarán
en operación en Colombia producirán el etanol a partir del jugo de la caña de azúcar.
Esto implica que se incrementará la producción sembrando más tierra. Por ejemplo, para
la planta Bioenergy con la cual se estima una capacidad de producción de 480, 000 litros
de etanol diarios se deben sembrar y cosechar 12, 500 hectáreas más para cumplir con
los requerimientos de 6, 800 toneladas diarias de caña (www.bioenergy.com.co/). Sin
embargo, si se aprovechan los residuos agroindustriales de la caña de azúcar (por ejemplo
las hojas que son desechadas y quemadas a campo abierto (Krishnan et al., 2010) y otros
residuos vegetales) como los generados en la producción de panela, se puede producir más
etanol sin aumentar el área cultivada.
Los productores de panela y los ingenios utilizan el bagazo como combustible en los hor-
nos quemadores, mientras que otros residuos vegetales se queman. El potencial de estos
residuos lignocelulósicos ha sido subestimado porque ellos se pueden destinar para produ-
cir etanol. En Colombia, en el año 2011, la superﬁcie total sembrada de caña panelera fue
de 196, 416 hectáreas que produjeron 1, 216, 092 toneladas caña (www.agronet.gov.co/).
Esto signiﬁca que en el país se podría producir 279, 701 toneladas de bagazo y 76, 614
toneladas de hojas si se asume que 100 kg de la caña panelera pueden producir 23 kg de
bagazo y 6,3 kg de hojas y cogollos (Curbelo et al., 1995). De la composición química
del bagazo y las hojas de la caña panelera (ver Tabla 3.1) y asumiendo rendimientos en
la sacariﬁcación y la fermentación del 80% en la xilosa y del 90% en las hexosas, sería
teóricamente posible producir 105 millones de litros de etanol al año a partir de los resi-
duos agrícolas de la caña panelera generados en Colombia. Si no se aprovecha la fracción
hemicelulósica (pentosas) de los residuos vegetales entonces la producción disminuiría en
33,3%, es decir, se producirían sólo 70 millones de litros. El contenido de hemicelulosa
de los residuos de caña panelera de Colombia representa el 20% de la producción anual
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de la planta Bioenergy que entrará en funcionamiento en este año 2013. Dicho de otra
forma, se puede producir más alcohol sin aumentar el área sembrada.
Uno de los métodos que primero fue usado y ha sido más estudiado para la conversión
de estos materiales lignocelulósicos es la hidrólisis ácida usando reactores por lotes, en
ﬂujo pistón y tipo percolador. Sin embargo, a pesar que teóricamente los reactores de
ﬂujo pistón y por lotes deberían tener comportamientos similares, en términos del tiempo
de contacto, la evidencia experimental reportada en la literatura muestra algo muy dife-
rente. En esta tesis se estudia teóricamente los procesos de hidrólisis ácida en los tipos
de reactores mencionados anteriormente y se estudia experimentalmente una técnica de
pervaporación con membranas poliméricas de PDMS para la remoción de compuestos in-
hibidores que se generan en el proceso de hidrólisis. Compuestos inhibidores que reducen
o detienen por completo la conversión de los azúcares (hexosas o pentosas) a etanol.
En el Capítulo 1, se uniﬁcan los resultados experimentales con los simulados para la
hidrólisis en reactores por lotes y ﬂujo pistón presentados en la literatura mediante la
utilización de balances que tienen en cuenta los cambios de volumen y densidad en la
mezcla reaccionante durante el proceso de hidrólisis. Se empieza estudiando la hidrólisis
ácida de la hemicelulosa y celulosa en reactores por lotes y de ﬂujo en pistón; en parti-
cular, el efecto de la relación líquido-sólido sobre el rendimiento y las concentraciones de
azúcar y sus productos por la degradación. Los últimos compuestos están constituidos,
esencialmente, por furfural e hidroximetilfurfural (HMF). Ambos furaldehídos han mos-
trado tener consecuencias adversas en el crecimiento de cepas que fermentan pentosas,
como la Pichia Stipitis y la Candida shehatae, y en la produccción de etanol (Delgenes,
1996). Los modelos usualmente presentados en la literatura para modelar este tipo de
reactores usan cinéticas que dependen de la relación sólido-líquido. El modelo propuesto
en este trabajo predice con un error menor al 8% los resultados experimentales y no
requiere expresiones cinéticas en función de la relación líquido-sólido.
En el Capítulo 2 se estudia el efecto de la relación líquido-sólido sobre el rendimiento y
las concentraciones de azúcar y sus productos por la degradación en la hidrólisis ácida de
la hemicelulosa en rectores de percolación y se compara con los resultados del Capítulo
1 para determinar cuál tipo de contacto es más eﬁciente en términos de rendimiento y
concentración.
Finalmente, en el Capítulo 3, la tesis esta enfocada a estudiar otra alternativa en el
acondicionamiento por pervaporación de los hidrolizados ácidos hemicelulósicos, usando
una membrana de polidimetilsiloxano (PDMS). Los experimentos de remoción de inhi-
bidores se llevaron a cabo con una membrana de PDMS de v 1µm de espesor y un
hidrolizado sintético que contiene los compuestos tóxicos usualmente presentes en los
hidrolizados ácidos hemicelulósicos. También, a partir de los datos experimentales, se si-
muló el proceso de detoxiﬁcación y se comparó con la detoxiﬁcación por evaporación. Por
último, se usa el modelo de resistencias en series para explicar el transporte de materia
en el proceso.
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1. Hidrólisis ácida de materiales
lignocelulósicos en reactores por lotes
y de ﬂujo piston
La hidrólisis ácida de la hemicelulosa es una forma de realizar el pretratamiento de los
materiales lignocelulósicos, la cual busca principalmente dos objetivos. Primero, desor-
ganizar la estructura celular del material para dejar expuesta la celulosa con el objetivo
de facilitar la acción de las enzimas o los ácidos en el proceso de la hidrólisis. Segundo,
hidrolizar la hemicelulosa hasta xilosa y/o sus monómeros respectivos. Los dos hidroli-
zados ácidos, hemicelulósicos y celulósicos, que contienen esencialmente xilosa y glucosa,
respectivamente, se pueden fermentar en un proceso posterior para obtener ﬁnalmente
etanol. Para ambas hidrólisis se ha observado que la relación líquido-sólido es un fac-
tor determinante en el rendimiento y la concentración de la xilosa. Por ejemplo, en la
hidrólisis de la hemicelulosa con reactores por lotes cuanto mayor es la relación líquido-
sólido (φLS) mayor es el rendimiento de la xilosa (Lavarack et al., 2000, 2002; Neureiter
et al., 2002; López-arenas et al., 2010; Vargas Betancur & Pereira, 2010). En contraste,
en la hidrólisis de la celulosa con reactores de ﬂujo en pistón se ha reportado que la
relación líquido-sólido no afecta el rendimiento de la glucosa (Thompson & Grethlein,
1979; Church & Wooldridge, 1981). Estos dos resultados aparentemente contradictorios
serán analizados en este estudio. Se abordará: cómo afecta la relación líquido-sólido al
rendimiento y la concentración del azúcar para determinar qué tipo de contacto es más
eﬁciente.
Debido a las discrepancias en las conclusiones que se presentan en la literatura para
reactores por lotes y rectores de ﬂujo en pistón del efecto de la relación líquido-sólido en
el rendimiento, en este estudio se estudiaron ambos tipos de reactores.
Este capítulo ha sido publicado en: Jaramillo O.J., Gómez-García M. A. y Fontalvo J., 2013. Prediction
of acid hydrolysis of lignocellulosic materials in batch and plug ﬂow reactors. Bioresource Technology
142, 570-578.
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1.1. Deﬁniciones preliminares
1.1.1. Reactor por lotes
Antes de realizar los balances de materia se presentan varias deﬁniciones para los
reactores por lotes. Es importante diferenciar el rendimiento (YM ) y la relación de con-
centraciones (RM ). El primer parámetro se deﬁne como:
YM =
nM
nM0
=
nM
nS0xM/CF
(1.1)
mientras el segundo parámetro se deﬁne así:
RM =
CM
CM0
=
nM/VL
nM0/VL0
=
(
VL0
VL
)
YM (1.2)
Nótese que la concentración del monómero (azúcar) está referida, por deﬁnición, al
volumen de la fase líquida, esto es CM = nM/VL. Asimismo, la concentración de los
productos por la degradación del monómero está deﬁnida como CDM = nDM/VL. En
cambio, las concentraciones de la fase sólida y del polímero (hemicelulosa o celulosa) están
deﬁnidas como CS = nS/V y CP = nP /V , respectivamente, es decir, están referidas
al volumen de la suspensión. Otro parámetro utilizado frecuentemente es la relación
líquido-sólido, la cual está dada por:
φLS =
nL
nS
(1.3)
o su variable equivalente la concentración de sólido (Csol) que en porcentaje se expresa
así:
Csol =
nS
nL
× 100 = 1
φLS
× 100 (1.4)
En este estudio se usará también la fracción vacía, ε, que es otra variable símil de la
relación líquido-sólido, deﬁnida así:
ε =
VL
V
=
VL
VL + VS
(1.5)
La fracción vacía es imprescindible para proporcionarles consistencia dimensional a los
balances de materia del monómero (xilosa o glucosa) y sus productos por la degradación
(ver por ej. la Ec. (B.5)). Finalmente la fracción vacía se puede expresar en función de
φLS y Csol como:
ε =
φLS
φLS + ρL/ρS
=
100
100 + ρL/ρSCsol
(1.6)
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1.1.2. Reactor de ﬂujo pistón
Por analogía con el reactor por lotes, se tiene para el PFR que el rendimiento está
deﬁnido como:
YM =
mM
mM0
=
mM
mS0xM/CF
(1.7)
y la relación de concentraciones como:
RM =
CM
CM0
=
mM/υL
mM0/υL0
=
(
υL0
υL
)
YM (1.8)
donde la concentración del monómero (azúcar) está referida al ﬂujo volumétrico de la
fase líquida, esto es, CM = mM/υL. Similarmente, la concentración de los productos por
la degradación del monómero está deﬁnida como CDM = mDM/υL. Nótese que en este
estudio las concentraciones del monómero (azúcar) y sus productos de degradación están
siempre referidas al volumen de la fase líquida. Esto tiene la ventaja que las concen-
traciones se determinan directamente por los métodos experimentales (v.g., por HPLC o
métodos de medición de absorbancia). Por otra parte, las concentraciones de la fase sólida
y del polímero están referidas al ﬂujo volumétrico de la suspensión, por lo tanto, están
deﬁnidas como CS = mS/υ y CP = mP /υ, respectivamente. La relación líquido-sólido en
el reactor de ﬂujo en pistón está dada por:
φLS = mL/mS (1.9)
o sus variables equivalentes, la concentración de sólido:
Csol =
mS
mL
× 100 = 1
φLS
× 100 (1.10)
y la fracción vacía:
ε =
υL
υ
=
υL
υL + υS
(1.11)
Cabe señalar que, de nuevo, la fracción vacía es imprescindible en los balances de
materia del monómero (xilosa o glucosa) y sus productos por la degradación para propor-
cionarles consistencia dimensional. También en los reactores de ﬂujo en pistón la fracción
vacía se puede expresar en función de φLS y Csol (ver Ec. (1.6)).
Una vez deﬁnidos explícitamente los parámetros, en particular para la fracción vacía,
se puede realizar ahora los balances de materia.
1.2. Desarrollo del modelo
En la Figura 1.1 se muestra las reacciones de hidrólisis del polímero (hemicelulosa o
celulosa) y la degradación del azúcar (xilosa o glucosa) en presencia de un ácido:
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Polímero (P) Monómero (M)
Productos  por la degradación
       del monómero (DM)
k
P
k
M
 P
F
P
S
Monómero (M)
k
PF
k
PS
k
M Productos  por la degradación
       del monómero (DM)
Reacciones de Hidrólisis y degradación 1
Reacciones de Hidrólisis y degradación 2
Figura 1.1.: Reacciones de hidrólisis y degradación.
donde, PF es la fracción del polímero que reacciona rápido y PS es la fracción del
polímero que reacciona lento. Las reacciones de hidrólisis y degradación 1 diﬁeren de las
reacciones de hidrólisis y degradación 2, en que el polímero se comporta en forma bifásica
en las segundas. En todas las reacciones se asume que la ley de velocidad es función lineal
de la concentración del reactante y que la constante de velocidad (ki) se puede representar
por una ecuación del tipo Van't Hoﬀ-Arrhenius:
ki = ki0C
γi
A e
− Ei
RT (1.12)
donde ki0 es el factor pre-exponencial, CA es la concentración de ácido, ni es el orden
de reacción con respecto a la concentración de ácido, Ei es la energía de activación y el
subíndice i hace referencia a P del polímero (hemicelulosa o celulosa) óM del monómero
(xilosa o glucosa). Como todas las reacciones corresponden con leyes de velocidad lineales,
las reacciones de hidrólisis y degradación 2 se puede reducir a las reacciones de hidrólisis
y degradación 1 haciendo kP = FkPF + (1 − F )kPS , en donde F representa la fracción
de polímero que reacciona rápido (Lee et al., 2000).
1.2.1. Reactor por lotes
En la literatura se pueden encontrar algunas inferencias cuando la relación líquido-
sólido es baja: i) causa un efecto negativo en el rendimiento (Neureiter et al., 2002;
Vargas Betancur & Pereira, 2010), ii) se incrementa la velocidad de degradación del azú-
car disminuyendo el rendimiento porque aumenta la concentración de xilosa (Lavarack
et al., 2000, 2002).
El único modelo1 propuesto para determinar el rendimiento que incluye el efecto de
1Este modelo es denominado en este capítulo 1 como modelo A (Lavarack et al., 2000, 2002).
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la relación líquido-sólido conﬁrma esta generalización: cuanto menor es φLS menor es el
rendimiento, como la siguiente ecuación (Lavarack et al., 2000, 2002; López-arenas et al.,
2010):
Y¯ =
kH(e
−kH t − e−φSL0kX t)
φSL0kX − kH = e
φLS0βH
βX − φSL0βH
(
e−βHτ − e−
βXτ
φLS0
)
(1.13)
En este modelo φSL representa la relación sólido-líquido (φSL = 1/φLS). Sin embargo,
en este estudio, se demostrará por medio de los balances de materia, que el rendimiento
no es función de la relación líquido-sólido (ó su variable símil la concentración de sólido)
en reactores por lotes. En cambio, la relación de concentraciones (RM ), la concentración
de azúcar (CM ) y sus productos por la degradación (CDM ), dependen de la relación
líquido-sólido.
Para plantear los balances se asumió: i) Ecuaciones cinéticas de primer orden respecto
al reactante en las reacciones de hidrólisis y degradación 1 (Figura 1.1) y del tipo Van't
Hoﬀ-Arrhenius (Ec. (1.12)). ii) Condiciones uniformes de temperatura y concentración de
ácido dentro del reactor durante la reacción. iii) Se desprecian los efectos de la resistencia
a la transferencia de masa intrapartícula e interfase. Un balance de materia en el reactor
por lotes para la fase líquida (L) conduce a:
1
V
dnL
dt
= fPkPCP (t = 0; nL = nL0) (1.14)
Donde fP es la fracción de compuestos solubles y es deﬁnido por la Ec. (1.20). Para la
fase sólida (S) el balance de materia queda:
1
V
dnS
dt
= −fPkPCP (t = 0; nS = nS0) (1.15)
Para el polímero (P ):
1
V
dnP
dt
= kPCP (t = 0; nP = nP0) (1.16)
para el monómero (M):
1
V
dnM
dt
= kPCP − 1
V
dnDM
dt
(t = 0; nM = 0) (1.17)
y para los productos por la degradación del monómero (DM):
1
V
dnDM
dt
= kMCMε (t = 0; nDM = 0) (1.18)
donde fP es un factor deﬁnido como (Lee et al., 2000):
fP =
Masa total solubilizada durante la hidro´lisis
Pol´imero solubilizado durante la hidro´lisis
(1.19)
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Durante la hidrólisis, además de la hemicelulosa, se solubilizan compuestos como la
lignina, extractos, cenizas y una pequeña parte de la celulosa. Por ende, fP tendrá valores
mayores a la unidad. Este factor especíﬁcamente se deﬁne como:
fP =
hemicelulosasol + ligninasol + cenizasol + extractossol + celulosasol
Polı´merosol
(1.20)
En la Ec. (1.20) el subíndice sol indica la fracción del componente que se ha solubilizado.
Estos balances expresados en variables adimensionales se transforman:
dNL
dτ
=
βP
λφLS0
NP (τ = 0; NL = 1,0) (1.21)
dNS
dτ
= −βP
λ
NP (τ = 0; NS = 1,0) (1.22)
dNP
dτ
= −βPNP (τ = 0; NP = 1,0) (1.23)
dYM
dτ
= βPNP − dYDM
dτ
(τ = 0; YM = 0,0) (1.24)
dYDM
dτ
= βMYM (τ = 0; YDM = 0,0) (1.25)
Donde Ni = ni/ni0, YDM = nDM/nM0, τ = t/tcr, tcr es el tiempo de reacción ca-
racterístico deﬁnido como tr = kP (T0,CA0), βi = kitr, λ = 1/(fPαP ), φLS0 = nL0/nS0 y
αP = nP0/nS0 = xP /FCP . De la solución analítica de las Ecs. (1.21) a (1.25) se obtiene:
NL =
φLS0λ+ (1− eβP τ )
φLS0λ
(1.26)
NS =
λ− (1− eβP τ )
λ
(1.27)
NP = e
−βP τ (1.28)
YM =
βP
βM − βP (e
−βP τ − e−βM τ ) (1.29)
YDM =
βMβP
βM − βP
(
e−βM τ − 1
βM
− e
−βP τ − 1
βP
)
(1.30)
Conociendo que el volumen de la suspensión está dado por:
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V = VL + VS =
nL
ρL
+
nS
ρS
=
nS0
ρL
[1 + φLS0 − (1− ρL/ρS)NS ] (1.31)
y que el volumen de la fase líquida está dado por:
VL =
nL
ρL
=
nL0NL
ρL
=
nS0
ρL
(1 + φLS0 −NS) (1.32)
se pueden calcular:
 La fracción vacía
ε =
VL
V
=
1 + φLS0 −NS
1 + φLS0 − (1− ρL/ρS)NS (1.33)
 la concentración del monómero (xilosa o glucosa):
CM =
nM
VL
= nM0
YM
VL
=
(
αPYM
1 + φLS0 −NS
)
ρL
=
(
αMβP (e
−βP τ − e−βM τ )
[φLS0 + (1− e−βP τ )/λ](βP − βM )
)
ρL (1.34)
 la concentración de los productos por la degradación del monómero:
CDM =
nDM
VL
= nM0
YDM
VL
=
(
αPYDM
1 + φLS0 −NS
)
ρL
=
αMβPβM (βP − βM )−1
[φLS0 + (1− e−βP τ )/λ]
(
e−βM τ − 1
βM
− e
−βP τ − 1
βP
)
ρL (1.35)
 y la relación de concentraciones (RM ):
RM =
(
VL0
VL
)
YM =
(
φLS0
1 + φLS0 −NS
)
YM (1.36)
1.2.2. Reactor de ﬂujo pistón
Contrario a lo observado en los reactores por lotes, para los reactores de ﬂujo pistón
(PFR de sus siglas en inglés) se ha establecido experimentalmente que la concentración
de sólido (o relación líquido-sólido) no inﬂuye en el rendimiento de la hidrólisis de celu-
losa (Thompson & Grethlein, 1979; Church & Wooldridge, 1981). Lo anterior se debe a
que la concentración de celulosa en los experimentos (CC = mC/υ) fue referida al ﬂujo
11
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volumétrico de la suspensión y no al ﬂujo volumétrico de la fase líquida. Esto se probará,
resolviendo los balances de materia asumiendo que el cambio del ﬂujo volumétrico de la
suspensión (q = υ0/υ) es constante (con errores menores al 6%).
Durante la hidrólisis se asume: i) Ecuaciones cinéticas de primer orden con respecto
del reactante en las reacciones de hidrólisis y degradación 1 (Figura 1.1) y del tipo Van't
Hoﬀ-Arrhenius (Ec. (1.12)). ii) Condiciones uniformes de temperatura y concentración
de ácido a lo largo del reactor. iii) Se desprecian los efectos de las resistencias a la
transferencia de masa intrapartícula e interfase. iv) Se desprecian todos los efectos de
dispersión longitudinal y radial.
Fase líquida (L):
dmL
dz
= fPkPCPA = fPkP
(mP
υ
)
A (z = 0; mL = mL0) (1.37)
Fase sólida (S):
dmS
dz
= −fPkPCPA = −fPkP
(mP
υ
)
A (z = 0; mS = mS0) (1.38)
Polímero:
dmP
dz
= −kPCPA = −kP
(mP
υ
)
A (z = 0; mP = mP0) (1.39)
Monómero:
dmM
dz
= kPCPA− dmDM
dz
= kP
(mP
υ
)
A− dmDM
dz
(z = 0; mM = 0,0) (1.40)
Productos por la degradación del monómero (DM):
dmDM
dz
= kMCMAε = kM
(
MM
υL
)
Aε (z = 0; mDM = 0,0) (1.41)
Los balances en variables adimensionales quedan:
dML
dZ =
βP
λφLS0
MP
q
(Z = 0; ML = 1,0) (1.42)
dMS
dZ = −
βP
λ
MP
q
(Z = 0; MS = 1,0) (1.43)
dMP
dZ = −βP
MP
q
(Z = 0; MP = 1,0) (1.44)
dYM
dZ = βP
MP
q
− dYDM
dZ (Z = 0; YM = 0,0) (1.45)
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dYDM
dZ = βM
(
ε
ε0
)
YM
qL
(Z = 0; YDM = 0,0) (1.46)
donde Mi = mi/mi0, YDM = mDM/mM0, Z = z/L, q = υ/υ0, qL = υL/υL0, βi =
kiAL/υ0, λ = 1/(fPαP ), αP = mP0/mS0 = xP /FCP . El ﬂujo volumétrico adimensional
de la fase líquida es:
qL =
1 + φLS0 −MS
φLS0
(1.47)
Y el ﬂujo volumétrico adimensional de la suspensión es:
q =
1 + φLS0 − (1− ρL/ρS)MS
φLS0 + ρL/ρS
(1.48)
Conociendo que υ = υS + υL = mS/ρS +mL/ρL y φLS = mL/mS , las Ecs. (1.47) y
(1.48) se han deducido combinando las Ecs. (1.42) y (1.43). De forma análoga que para
los reactores por lotes, el ﬂujo volumétrico de la suspensión está dado por:
υ = υL + υS =
mL
ρL
+
mS
ρS
=
mS0
ρL
[1 + φLS0 − (1− ρL/ρS)MS ] (1.49)
y que el volumen de la fase líquida está dado por:
υL =
mL
ρL
=
mL0ML
ρL
=
mS0
ρL
(1 + φLS0 −MS) (1.50)
se pueden calcular:
 La fracción vacía
ε =
υL
υ
=
1 + φLS0 −MS
1 + φLS0 − (1− ρL/ρS)MS (1.51)
 la concentración del monómero (xilosa o glucosa):
CM =
mM
υL
= mM0
YM
υL
=
(
αPYM
1 + φLS0 −MS
)
ρL (1.52)
 la concentración de los productos por la degradación del monómero:
CDM =
mDM
υL
= mM0
YDM
υL
=
(
αPYDM
1 + φLS0 −MS
)
ρL (1.53)
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 y la relación de concentraciones (RM ):
RM =
(
υL0
υL
)
YM =
(
φLS0
1 + φLS0 −MS
)
YM (1.54)
Por analogía con el caso del caso del reactor por lotes, la solución de las Ecs. (1.42) a
(1.46) conducen a:
ML =
1 + φLS0 −MS
φLS0λ
(1.55)
MS =
MP + λ− 1
λ
(1.56)
MP = e
−[W(−ξ)+Z] (1.57)
dondeW es la función de Lambert (Corless et al., 1996), ξ = ψ/Λe−Z, Z = (ψ +ΩZ) /Λ,
Λ = λ (ω − ψ) + ψ, Ω = λ (ω − ψ)βP , ω = 1 + φLS0 y ψ = 1− ρL/ρS .
YM =
βP
βM − βP (e
−βPZ/q − e−βMZ/q) (1.58)
YDM =
βMβP
βM − βP
(
e−βMZ/q − 1
βM
− e
−βPZ/q − 1
βP
)
(1.59)
Donde q está dado por la Ec. (1.48) y se puede expresar en función de MP por la
siguiente relación q = (Λ−ψMP )/[Λ−ψ]. La concentración del monómero se determina
así:
CM =
mM
υL
=
αPYM
φLS0qL
=
(
αPYM
1 + φLS0 −MS
)
ρL (1.60)
También qL se puede expresar en función deMP por la siguiente relación qL = [λφLS0+
1−MP ]/φLS0 y la concentración de los productos por la degradación del monómero está
dada por:
CDM =
mDM
υL
=
αPYDM
φLS0qL
=
(
αPYDM
1 + φLS0 −MS
)
ρL (1.61)
1.3. Resultados teóricos
1.3.1. El rendimiento y la relación líquido-sólido en reactores por lotes
Usar el parámetro RM para determinar el rendimiento puede conllevar a concluir que
el desempeño de la hidrólisis ácida es bajo cuando se usan relaciones líquido-sólido bajas
14
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(o concentraciones de sólido altas). Para demostrar lo anterior supóngase que se realiza
una hidrólisis de la hemicelulosa asumiendo las siguientes condiciones típicas: reactor
por lotes, ρS = 1500 kg/m3 y ρL = 1000 kg/m3, ρS y ρL constantes a través de toda
la reacción, relación líquido-sólido inicial φLS0 = 8g l´iquido/1g so´lido y que al ﬁnal de la
reacción 50% del sólido se ha solubilizado. Al determinar el desempeño del proceso con
el parámetro RX se tiene:
RX =
CX
CX0
=
nX/VL
nX0/VL0
=
[
VL0
VL
]
nX
nX0
=
[
VL0
VL
]
YX
=
[
φLS0
1 + φLS0 −NS
]
YX =
[
8
1 + 8− 0,5
]
YX = 0,941YX (1.62)
Se puede deducir de estas expresiones que cuando se usa la relación de concentraciones
de xilosa (RX), la aparente disminución en el rendimiento de la xilosa es debido al aumento
del volumen de la fase líquida porque una fracción del sólido solubilizado reduce la relación
de volumen (VL0/VL), la cual es más evidente a relaciones líquido-sólido bajas (Tabla 1.1).
Tabla 1.1.: Cambio de RX como una función de φLS0 y ε0, reactores por lotes.
Relación
líquido-sólido
Concentración
de Sólido
Fracción vacía Cambio de
volumén de la
fase líquida
Relación de
concentracio-
nes
(φLS0) (Csol) (ε0) (VL0/VL) (RX)
2 50,0 0,750 0,800 0,800YX
5 20,0 0,882 0,909 0,909YX
8 12,5 0,923 0,941 0,941YX
12 8,3 0,947 0,960 0,960YX
20 5,0 0,968 0,975 0,975YX
100 1,0 0,993 0,995 0,995YX
300 0,3 0,998 0,998 0,998YX
φLS0 →∞ Csol → 0,0 ε0 → 1,0 VL0/VL → 1,0 RX → YX
De ahí la inferencia de muchas investigaciones del efecto negativo en el rendimiento
del proceso cuando la hidrólisis se realiza con concentraciones de sólido altas o relaciones
de líquido-sólido bajas. En la Tabla 1.1 también se reportan los valores del cambio de
volumen de la fase líquida (VL0/VL) y la relación de concentraciones (RX) cuando la
relación líquido-sólido tiende a inﬁnito (φLS0 →∞). Se puede deducir que solo cuando la
relación líquido-sólido inicial se aproxima a este valor límite, el rendimiento y la relación de
concentraciones son iguales, es decir, RX → YX . Para concluir, la relación líquido-sólido
no tiene inﬂuencia en el rendimiento de la xilosa en reactores por lotes.
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1.3.2. Estudio de un caso, reactor por lotes
Con base a los trabajos de Converse et al. (1989) y Converse (2002) se usarán la
composición química del material que es xH = 0,24, xC accesible = 0,05, xC cristalina =
0,41, xinertes = 0,30 y las siguientes constantes cinéticas: kH0 = 3,74 × 1015min−1,
γH = 1,170, EH = 116506 J/mol, kX0 = 1,40 × 1014min−1, γX = 0,688 y EX =
113588 J/mol. Además, en este estudio, se han asumido los siguientes datos para los
parámetros de la hidrólisis de la hemicelulosa: ρS = 1500 kg/m3, ρL = 1000 kg/m3,
T = 180◦C, CA = 1,0%, nS0 = 1000 kg. Con los datos anteriores se calcularon los
parámetros fH = (xH + 0,5xinertes + xC accesible)/xH = 1,83 y αH = xH/0,88 = 0,273.
La masa de xilosa inicial hipotética si toda la hemicelulosa es hidrolizada hasta xilosa
está dada por nX0 = nS0xH/0,88 = 272,72 kg. La masa inicial del líquido, por ejemplo,
cuando la relación líquido-sólido inicial es φLS0 = 2, se calcula como nL0 = φLS0nS0 =
2000 kg, por tanto, VL0 = nL0/ρL = 2m3. Así la concentración inicial de xilosa es igual
a CX0 = nX0/VL0 = 136,4 g/L. Finalmente, con T y CA se determinan kH y kX .
En la Figura 1.2 se observa el rendimiento calculado a partir del modelo A (ver Ec.
(1.13)) y el modelo B (este estudio). A estas condiciones de reacción, son dos las diferencias
esenciales entre los modelos. La primera, el modelo A predice que el rendimiento es función
de la relación líquido-sólido inicial (φLS0); en cambio, el modelo B predice una curva
única de rendimiento y por tanto el rendimiento no depende de la relación líquido-sólido.
La segunda diferencia es la predicción en la descomposición de la xilosa. En el modelo
A la degradación de la xilosa se aproxima a cero cuando φLS → ∞, en contraste, el
modelo B predice que hay degradación sin importar la relación líquido-sólido usada. El
modelo B parece más probable porque la xilosa producida es igualmente expuesta a la
descomposición sin importar que relación líquido-sólido es usada.
Las concentraciones de la xilosa y sus productos de degradación son función de la
relación líquido-sólido inicial (φLS0), tal como se observa en las Figuras 1.3 y 1.4. En
general, el modelo A2 sobreestima la concentración de xilosa comparado con el modelo B,
principalmente cuando la relación líquido-sólido es baja, Figura 1.3. En el modelo A no
hay cambio del volumen de la fase líquida durante la hidrólisis. Sin embargo, el modelo
B tiene en cuenta el aumento del volumen de la fase líquida, el cual es más claro en la
medida en que la relación líquido-sólido disminuye, ver por ejemplo en la Tabla 1.1 que
cuando φLS0 = 2 el volumen de la fase líquida aumenta en un 25% (VL/VL0 = 1/0,8 =
1,25), la concentración de la xilosa disminuye. En general, contrario al rendimiento, la
concentración de la xilosa disminuye en la medida que la relación líquido-sólido aumenta.
Un comportamiento similar se puede observar para la concentración de los productos
por la degradación de la xilosa, Figura 1.4. Los principales productos por la degradación
de las pentosas y hexosas son el furfural y el HMF, respectivamente, los que a la vez se
pueden degradar en los ácidos levulínico y fórmico, Figura 3.1. Estos compuestos que son
el resultado de la degradación de los azúcares son conocidos por su efecto tóxico en el
2Los modelos A y B del capítulo 1 no deben confundirse con los modelos A, B y C desarrollados
en el capítulo 2 para reactores de percolación, pues son diferentes.
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Figura 1.2.: Efecto de la relación líquido-sólido sobre el rendimento del azúcar para
reactores por lotes y de ﬂujo pistón.
metabolismo de los microorganismos inhibiendo su crecimiento y producción de etanol
(Delgenes, 1996).
En la Figura 1.5 se graﬁca la concentración de la xilosa frente al rendimiento y se
concluye que, en reactores por lotes, concentración y rendimiento altos de xilosa son
posibles a relaciones líquido-sólido bajas. Conociendo que el rendimiento no depende de
la relación líquido-sólido inicial o la concentración de sólido inicial, se podría inferir que
cuanto menor es la relación líquido-sólido inicial (φLS0) (o cuanto menor es el contenido
de agua) mayor será la concentración de xilosa sin disminuir el rendimiento. Sin embargo,
en la práctica existe un contenido de humedad mínimo o límite inferior factible para φLS0.
El contenido de agua debe ser tal que moje en forma uniforme el material lignocelu-
lósico. Por lo tanto, el factor de empaquetamiento del material (P ) es importante. Este
factor depende de la porosidad del material (θ) y la fracción vacía del reactor (εR), ver
apéndice B. A modo de ejemplo, el aserrín de madera (roble rojo) tiene una porosidad
de θ = 0,52 (Cahela et al., 1983), ρS = 1540 kg/m3 (Stamm, 1929) y cuando se acomoda
de forma compacta la fracción vacía del reactor oscila entre 0,45 − 0,55 (Cahela et al.,
1983). Si se asume ρL = 1000 kg/m3, entonces la relación líquido-sólido mínima a usar
para asegurar una humectación uniforme oscila entre 1,8− 2,3, rango determinado a par-
tir de la relación φLS0 mi´nima = (ρL/ρS)P , con P = ε/(1 − ε) y ε = εR + (1 − εR)θ.
En estas condiciones de humectación, hay agua libre que humedece uniformemente la
superﬁcie externa del sólido y hay agua ocluida que inunda completamente los poros del
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Figura 1.3.: Efecto de la relación líquido-sólido(φLS0) en la concentración de xilosa.
Líneas discontinuas=Modelo A y líneas continuas = Modelo B.
sólido. Usar relaciones líquido-sólido menores a este valor mínimo conduce a resultados
inconsistentes a causa de una humectación desigual, como se ha reportado en la hidrólisis
ácida de celulosa con residuos de roble rojo usando φLS0 < 1,6 (Song & Lee, 1984). Otro
ejemplo es el bagazo de caña que tiene una densidad ρbagazo = 1470 kg/m3 (Rasul et al.,
1999). Si se asumen valores típicos de densidad del líquido ρL = 1000 kg/m3 y fracción
vacía inicial ε0 = 0,75, la relación líquido-sólido mínima a usar para asegurar humectación
uniforme es φLS0 mi´nima = ρLε/[ρS(1− ε)] = 2,0. En general, para bagazo y residuos de
madera, relaciones líquido-sólido menores a 2,0, que corresponden a concentraciones de
sólido inicial del v 50%, pueden ser imprácticas y las predicciones inexactas.
1.3.3. El rendimiento y la relación líquido-sólido en PFR
Contrario a los reactores por lotes, en los PFR se ha reportado que la concentración de
sólido no afecta el desempeño de la hidrólisis ácida de la celulosa (Thompson & Grethlein,
1979; Church & Wooldridge, 1981). En esas investigaciones la concentración del azúcar ha
sido referida al volumen de la suspensión y no al volumen de la fase líquida. Ahora, si se
asumen las mismas condiciones de la hidrólisis del caso anterior (ρS = 1500 kg/m3 y ρL =
1000 kg/m3), ρS y ρL constantes a través de toda la reacción, relación líquido-sólido inicial
φLS0 = 8g l´iquido/1g so´lido y que al ﬁnal de la reacción 50% del sólido se ha solubilizado),
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Figura 1.4.: Efecto de φLS0 en la concentración de los productos por la degradación de
la xilosa, Modelo B.
al calcular el desempeño del PFR se obtiene:
R¯X =
C¯X
C¯X0
=
mX/υ
mX0/υ0
=
[
1
q
]
YX =
[
φLS0 +
ρL
ρS
1 + φLS0 − (1− ρLρS )
mS
mS0
]
YX
=
[
8 + 10001500
1 + 8− (1− 10001500)0,5mS0mS0
]
YX = 0,9812YX (1.63)
En general, el cambio de volumen de la suspensión (q = υ/υ0) debido a la solubilización
del sólido es menor al 3%, siempre y cuando la concentración de sólido no exceda el 20%,
incluso a concentraciones de sólido alrededor 50% el cambio υ es delv 6% (ver Tabla 1.2).
Un error del 6% puede solaparse con el error experimental y no afectar las conclusiones
sobre el rendimiento. Esto indica que cuando la concentración de la xilosa está referida al
ﬂujo volumétrico de la suspensión, esto es CX = mX/υ, se puede aceptar que R¯X ∼= YX .
De ahí la inferencia de varias investigaciones que la concentración de sólido o la relación
líquido-sólido no afecta el rendimiento en PFR (Thompson & Grethlein, 1979; Church &
Wooldridge, 1981).
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Figura 1.5.: Curva de rendimiento en función de la concentración de xilosa a diferentes
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1.3.4. Estudio de un caso, PFR
Con base a los trabajos de Converse et al. (1989); Converse (2002), xH = 0,24,
xC accesible = 0,05, xC cristalina = 0,41, xinertes = 0,30; y las siguientes constantes ci-
néticas: kH0 = 3,74 × 1015min−1, nH = 1,170, EH = 116506 J/mol, kX0 = 1,40 ×
1014min−1, nX = 0,668 y EX = 113588 J/mol. Considérese el siguiente caso de hidró-
lisis de la hemicelulosa: ρS = 1500 kg/m3, ρL = 1000 kg/m3, T = 180◦C, CA = 1,0%,
mS0 = 1000 kg/h. Con los datos anteriores se determinaron los parámetros fH = 1,83
y αH = 0,273. La masa de xilosa hipotética si toda la hemicelulosa es hidrolizada hasta
xilosa mX0 = mS0xH/0,88 = 272,72 kg/h. La masa de líquido a la entrada del reac-
tor, por ejemplo cuando la relación líquido-sólido inicial es φLS0 = 2, se calcula como
mL0 = φLSmS0 = 2000 kg/h. Por tanto, υL0 = mL0/ρL = 2m
3/h. La concentración ini-
cial de xilosa es igual a CX0 = mX0/υL0 = 136,4 g/L. Por último, kH y kX se determinan
con T y CA.
Deﬁniendo el tiempo espacial en los reactores de ﬂujo pistón como t = ALZ/(υ0q) y
graﬁcando el rendimiento (YX) en función del tiempo espacial se obtiene de nuevo, al igual
que en el reactor por lotes, la Figura 1.2 (línea continua negra). Aunque el sistema de
ecuaciones diferenciales ordinarias del reactor por lotes (Ecs. (1.21) a (1.25)) es diferente
del sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias del reactor de ﬂujo en pistón (Ecs. (1.42)
a (1.46)), la curva de rendimiento de la xilosa en ambos tipos de contacto son iguales.
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Tabla 1.2.: Cambio de R¯X en función de φLS0 y ε0, reactores de ﬂujo pistón.
Relación
líquido-sólido
Concentración
de sólido
Fracción vacía Cambio del
ﬂujo
volumétrico
total
Relación de
concentracio-
nes
(φLS0) (Csol in%) (ε0) (q = υ0/υ) (R¯X)
2 50,0 0,750 1,0625 0,9411YX
5 20,0 0,882 1,0294 0,9714YX
8 12,5 0,923 1,0192 0,9812YX
12 8,3 0,947 1,0132 0,9870YX
20 5,0 0,968 1,0081 0,9920YX
100 1,0 0,993 1,0017 0,9983YX
300 0,3 0,998 1,0006 0,9994YX
φLS0 →∞ Csol → 0,0 ε0 → 1,0 q → 1,0 R¯X → YX
Por lo tanto, el reactor de ﬂujo en pistón no ofrece ventajas en el rendimiento cuando se
compara con el reactor por lotes.
En la Figura 1.3 y la Figura 1.4 se indican los perﬁles de concentración de la xilosa
y sus productos por la degradación, respectivamente, en función del tiempo espacial a
diferentes relaciones líquido-sólido iníciales. Esto indica que las concentraciones de xilosa
y sus productos por la degradación obtenidas en un reactor de ﬂujo en pistón o en un
reactor por lotes son iguales. En consecuencia, los análisis presentados antes para el caso
del reactor por lotes también se aplican para el caso del reactor de ﬂujo en pistón, Figuras
1.2 a 1.4.
De igual manera que en el reactor por lotes, en el reactor de ﬂujo en pistón la relación
líquido-sólido mínima para realizar la hidrólisis está dada por
φLS0minima = ρLε/[ρS(1− ε)] y asegurar humectación uniforme del sólido. No obstante,
cuando la hidrólisis se realiza en reactores por lotes o de ﬂujo pistón a esta concentración
de sólido máxima, el sólido se debe ﬁltrar y/o lavar para evitar pérdidas de la xilosa
en el líquido ocluido. Usando ﬁltración en el mejor de los casos se puede obtener una
concentración de sólido del 50− 70% (Brenner & Rugg, 1986). Por tanto, retomando el
ejemplo de la hidrólisis cuando φLS0 = 2, que corresponde a una concentración inicial de
sólido v 50%, a partir de la Figura 1.2 se observa que el rendimiento máximo se alcanza
v 1,0min, en este tiempo la concentración de sólido es v 20%, es decir, que por ﬁltración
la recuperación máxima del producto es del 60− 72% sin disminuir la concentración de
la xilosa. Por otra parte, el lavado por percolación del sólido en contracorriente es posible
recuperar el v 90% del producto pero con una pérdida en la concentración del azúcar
del v 15% (Song & Lee, 1984). Estas pérdidas en el rendimiento y/o la concentración re-
cuperando el producto deben tenerse en cuenta para determinar el desempeño real tanto
en reactores por lotes como en reactores de ﬂujo pistón.
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Resumiendo, concentración y rendimiento altos de xilosa son alcanzables realizando
la hidrólisis a relaciones líquido-sólido bajas. Sin embargo, en la práctica, la relación
líquido-sólido tiene un límite mínimo para garantizar siempre una humectación uniforme
del sólido. Se propone determinar esta relación mínima factible con la siguiente relación:
φLS0 minima = ρLε/[ρS(1− ε)].
1.4. Comparación con datos experimentales
1.4.1. Reactor por lotes
Alves-Gurgel (2010) estudió la cinética de la hidrólisis ácida de celulosa a partir de
bagazo de caña en un reactor por lotes. En ese estudio se realizaron ensayos a diferentes
relaciones líquido-sólido: 10, 15, 20 y 30. El rango de condiciones usadas y otros datos
importantes fueron: Temperatura 180−230◦C, concentración de ácido 0,07−0,28% (p/v),
nS0 = 0,6 g y la composición química del sólido fue xC = 0,883, xH = 0,113, xlignina =
0,0145, xceniza = 4,6× 10−3. Además, en este estudio, se usaron las siguientes densidades
ρs = 1470 kg/m
3(Rasul et al., 1999) y ρL = 1000 kg/m3 en las simulaciones. Alves-Gurgel
(2010) encontró que la hidrólisis de la celulosa y la degradación de la glucosa son reac-
ciones de primer orden, es decir, siguen las reacciones de hidrólisis y degradación 1 (ver
Figura 1.1). Por consiguiente, el modelo desarrollado en este capítulo se puede aplicar
también en la hidrólisis de la celulosa (Ecs. (1.26) a (1.30)) cambiando los subíndices P de
polímero y M de monómero por los subíndices C de celulosa y G de glucosa, respectiva-
mente. Después de usar diferentes relaciones líquido-sólido (10, 15, 20 y 30) Alves-Gurgel
(2010) concluyó que la utilización de altas relaciones líquido-sólido iniciales favorece el
proceso de la hidrólisis y ayuda a la preservación de la glucosa formada; y teniendo en
cuenta un tiempo de reacción de 15 minutos escogió una φLS0 = 20 como la óptima. Por
esta razón, el estudio cinético se llevó a cabo usando esta única relación líquido-sólido y
encontró los valores para las constantes cinéticas reportados en la Tabla 1.3.
En esta tesis, se usaron los datos experimentales de concentración de glucosa reportados
a una sola relación líquido-sólido (φLS0 = 20) en Alves-Gurgel (2010) y se re-calcularon las
constantes cinéticas usando la rutina fminsearch en MatLab R©(MathWorks), ver Tabla 1.3.
Usando los datos cinéticos re-calculados en este estudio y la Ec. (1.34) se estimaron las
concentraciones de glucosa a diferentes relaciones líquido-sólido. Las concentraciones de
glucosa calculadas para φLS0 = 20 y φLS0 = 30 discrepan con los datos experimentales
con un porcentaje de desviación absoluto medio del 4,8%.
Cuando φLS0 es bajo (φLS0 6 15) el porcentaje de error medio aumenta cerca al 43%.
Una posible hipótesis se basa en la capacidad de neutralización del material lignoceluló-
sico que a concentraciones de ácido bajas y/o relaciones líquido-sólido bajas no se puede
despreciar. La capacidad de neutralización del ácido se relaciona de forma directa con
el contenido de ceniza del material lignocelulósico (Maloney et al., 1985; Malester et al.,
1992; Esteghlalian et al., 1997). Por ejemplo, el contenido de ceniza de los residuos de
maíz es 7,2%, del pasto 7,1% y de la madera de álamo 1,3% y su capacidad de neu-
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Tabla 1.3.: Comparación de las constantes cinéticas recalculadas en esta tesis y los
estudios de Alves-Gurgel (2010) y Thompson & Grethlein (1979)
Caso reactor por lotes
kC kG nC nG EC EG
Constantes calculadas por
Alves-Gurgel (2010)
5, 23× 1017 4, 85× 1010 1, 11 0, 44 172644 105797
Constantes recalculadas en
este estudio a
5, 29× 1018 6, 88× 1010 1, 08 0, 44 174300 106320
Caso reactor de ﬂujo en pistón
kC kG nC nG EC EG
Constantes calculadas por
Thompson & Grethlein (1979)
1, 22× 1019 3, 79× 1014 1, 16 0, 69 177947 136915
Constantes recalculadas en
este estudio a
9, 30× 1018 3, 61× 1014 1, 336 0, 822 178000 137000
a) Hay algunas diferencias entre los valores ajustados calculados por ambos estudios, Thompson & Greth-
lein (1979) y Alves-Gurgel (2010), y los calculados en este trabajo debido, quizás, por el método de regresión
no lineal utilizado.
tralización del ácido de estos residuos son 43,7 mgH2SO4/gso´lido, 25,8mgH2SO4/gso´lido y
16,7mgH2SO4/gso´lido, respectivamente (Esteghlalian et al., 1997). Teniendo en cuenta que
el porcentaje de ceniza del bagazo es de 0,46% (Alves-Gurgel, 2010), se asumirá una ca-
pacidad de neutralización (CN) del bagazo alrededor de 4,6 × 10−3 gH2SO4/gso´lido para
determinar la concentración de ácido efectiva en la hidrólisis con la siguiente ecuación:
CAefectiva =
φLS0CA − 100(CN)
φLS0
(1.64)
CAefectiva se deﬁne como la concentración corregida debido a la capacidad de neutra-
lización del sólido, los cationes solubles presentes en la ceniza del sólido neutralizan los
iones hidronio que aporta el ácido disminuyendo su concentración. De acuerdo con la Ec.
(1.64) las concentraciones efectivas de ácido son 0,039% y 0,024% en los experimentos
llevados a cabo φLS0 = 15 (ε0 = 0,96) y φLS0 = 10 (ε0 = 0,94), respectivamente. Usando
estas concentraciones de ácido corregidas de nuevo se calculan las concentraciones de glu-
cosa con la Ec. (1.34) para estas dos relaciones líquido-sólido. En general, la desviación
absoluta media entre los datos experimentales y el modelo fue del 4,1%, Figura 1.6. La
baja concentración de glucosa obtenida con relaciones líquido-sólido menores o iguales a
15 es causada por una disminución en la concentración del catalizador por el aumento de
la relación gcenizas/gH2SO4 que neutraliza parte del ácido y no por la disminución de la
relación líquido-sólido, ver Figura 1.6.
Aunque el conjunto de constantes cinéticas para un material especiﬁco debería ser
único, porque la velocidad de reacción es una propiedad intensiva, en la literatura se
encuentra desigualdad en las cinéticas reportadas, entre otras razones, porque: i) Deter-
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Figura 1.6.: Concentración de glucosa a diferentes fracciones vacías iníciales. Líneas
continuas calculadas a partir de la Ec. (1.34) con los datos cinéticos
re-calculados; los puntos dispersos son los datos experimentales
(Alves-Gurgel, 2010) .
minan las constantes a partir de la relación de concentraciones (RX), la cual depende de
la relación líquido-sólido inicial. ii) El contenido de ceniza en el material lignocelulósico
varía y se vuelve importante a medida que la relación líquido-sólido disminuye porque más
ácido es neutralizado y menor será la concentración del ácido durante la hidrólisis. Por el
efecto de la ceniza, la concentración de ácido se puede entonces re-calcular usando la Ec.
(1.64). Lo anterior explica en parte la diferencia de los valores reportados en el orden de
reacción con respecto a la concentración del ácido (el valor de γi en la Ec. (1.12)).
1.4.2. Reactor de ﬂujo en pistón
La hidrólisis de solka-ﬂoc (celulosa en polvo) en reactores de ﬂujo pistón ha sido estudia-
da a las siguientes condiciones (Thompson & Grethlein, 1979): temperatura 180−240◦C,
concentración de ácido 0,5−2,0%, concentración de sólido del 5−13,5% (φLS0 = 7,4−20).
Diámetro interno D = 10,9mm, ﬂujo volumétrico de la suspensión υ0 v 300mL/min
y tiempo de residencia constante tR = 0,22min. Los autores (Thompson & Grethlein,
1979), a partir de los datos experimentales de la concentración de glucosa, determinaron
la relación de concentraciones (R¯G) y por el método de los mínimos cuadrados halla-
ron la fracción de celulosa accesible, es decir, la celulosa que se hidroliza en forma casi
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instantánea (R¯G0 = 4%) y las constantes cinéticas (ver Tabla 1.3).
Como la concentración de la glucosa se reﬁrió al volumen de la suspensión, el rendi-
miento de glucosa se determinó como R¯G = (mG/υ)/(mG0/υ0). Thompson & Grethlein
(1979) concluyeron que la concentración de sólido no afecta el rendimiento de glucosa
¾Por qué llegaron a esta conclusión? Al referir la concentración de glucosa al volumen de
la suspensión se tiene que:
R¯G = C¯G/C¯G0 =
(mG/υ)
(mG0/υ0
=
1
υ/υ0
mG
mG0
=
YG
q
(1.65)
Considérense los siguientes datos para este análisis: se determinó la longitud del reactor
como L = 4υ0tR/(piD2) = 0,7m. El sólido alimentado, por ejemplo, a una concentración
de sólido de 5% se calculó con la relación mS0 = υ0ρL/(φLS0 + ρL/ρS) = 0,87 kg/h,
donde φLS0 = 100/5 = 20, para solka-ﬂoc ρS = 1440 kg/m3 (Rowe et al., 2009), ρL =
1000 kg/m3. Las constantes cinéticas y la fracción de celulosa que se hidroliza en forma
instantánea (R¯G0 u YG0 = 8,49%). Así, se re-calcularon los parámetros cinéticos por
medio de una regresión no-lineal con la rutina fminsearch en MatLab R©(MathWorks)
obteniéndose los resultados enlistados en la Tabla 1.3.
A partir de la composición química del solka-ﬂoc (xC = 0,882, xH = 0,1 y xinertes =
0,18) y asumiendo solubilización completa de la hemicelulosa y que la mitad de los inertes
es solubilizado se calculó fC = 1,12. En la Figura 1.7A se muestra como cambia el ﬂujo
volumétrico total (q) con la concentración de sólido a lo largo del reactor a las diferentes
temperaturas y concentraciones de sólido usadas en los ensayos (a 180◦C no se muestran
los resultados porque q ∼= 1,0 sin importar que concentración de sólido es usada en los
cálculos).
Se encontró que la máxima desviación del cambio de volumen total (q) es del v 4%
a 240◦C. Por tanto, la diferencia entre YX y R¯G es pequeña (Ec. (1.65)) y el error
introducido por calcular el rendimiento como R¯G = YG/q se traslapa con la dispersión
de los datos experimentales (ver Figura 1.7C). Nótese que si se usan las concentraciones
referidas en la fase líquida (los datos obtenidos directamente por HPLC), el rendimiento
de glucosa estaría calculado como una relación de concentraciones (RG), es decir:
RG =
CG
CG0
=
mG/υL
mG0/υL0
=
1
(υL/υL0)
mG
mG0
=
1
qL
YG (1.66)
En la Figura 1.7B se indica como cambia el ﬂujo volumétrico de la fase líquida (qL)
a lo largo del reactor a las diferentes condiciones usadas en los experimentos (a 180◦C
sin importar la concentración de sólido qL ∼= 1,0, no se muestra los cálculos). El error
introducido al calcular el rendimiento para este caso, puede ser hasta del 11%. Asimismo,
Church & Wooldridge (1981) concluyeron que la concentración de sólido no afecta el ren-
dimiento de la glucosa, en este estudio la concentración de glucosa se reﬁrió al volumen de
la suspensión. El intervalo de concentraciones de sólido estudiado fue desde 4% en perió-
dico hasta 35% en aserrín (Church & Wooldridge, 1981). Los resultados de los estudios
realizados por Thompson & Grethlein (1979) y Church & Wooldridge (1981) soportan la
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Figura 1.7.: A) Cambio del ﬂujo volumétrico de la suspensión (q). B) Cambio del ﬂujo
volumétrico de la fase líquida (qL). C) Relación de concentraciones de
glucosa en función de la temperatura a diferentes relaciones líquido-sólido.
(Líneas continuas) modelo propuesto en este estudio; Puntos dispersos:
datos experimentales (Thompson & Grethlein, 1979).
teoría de esta investigación: el rendimiento no es función de la relación líquido-sólido. En
la Figura 1.7C se muestran, con una desviación media del 8,5%, las curvas de relación
de concentraciones (R¯G) calculadas a partir del modelo desarrollado en este capítulo y
su ajuste con los datos experimentales a diferentes concentraciones de sólido. En síntesis,
el modelo propuesto en esta investigación para reactores de ﬂujo en pistón predice que
las curvas de rendimiento (YG) se superponen (no se muestran los resultados) y que las
curvas de relación de concentraciones (R¯G) son casi iguales (Figura 1.7C), lo cual con-
cuerda con las observaciones experimentales, es decir, la relación líquido-sólido no afecta
el rendimiento.
Conclusiones
Debido a las discrepancias en las conclusiones que se presentan en la literatura para
reactores por lotes y rectores de ﬂujo en pistón del efecto de la relación líquido-sólido en
el rendimiento, en este estudio se estudiaron ambos tipos de reactores.
Son dos los resultados fundamentales de este estudio. Primero, los reactores de ﬂujo
pistón no ofrecen ventaja sobre el rendimiento ni la concentración de xilosa comparados
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con los reactores por lotes. Ambos tipos de contacto tienen la misma eﬁciencia en la hidró-
lisis de la hemicelulosa y la celulosa si se mide en base al rendimiento y la concentración
del azúcar. Segundo, aunque el rendimiento máximo no está inﬂuenciado por la relación
líquido-sólido, siempre es mejor realizar las hidrólisis de la hemicelulosa y la celulosa a
relaciones líquido-sólido bajas porque concentración y rendimiento altos de azúcar son
alcanzables, y además los tiempos en los reactores por lotes y tamaños de los reactores de
ﬂujo en pistón son menores. Sin embargo, en la práctica existe una relación líquido-sólido
mínima para realizar la hidrólisis y asegurar una humectación uniforme del sólido. Se
propone determinar la mínima relación a partir del factor de empaquetamiento y las den-
sidades del sólido y el líquido usando la siguiente relación φLS0mı´nima = ρLε/[ρS(1− ε)].
Notación
Reactor por lotes
fP parámetro deﬁnido por la Ec. (1.20)
ki constante de velocidad de reacción, [min−1]
ki0 factor pre-exponencial, [min−1(wt%)−γi ]
nL masa de líquido, [kg]
nM masa de monómero (xilosa o glucosa), [kg]
nP masa de polímero, [kg]
nS masa de sólido, [kg]
nDM masa de los productos por la degradación del monómero, [kg]
nL0 masa inicial de líquido, [kg]
nM0 masa inicial de monómero , [kg]
nS0 masa inicial de sólido, [kg]
t tiempo, [min]
tcr = 1/tki(Tref ,CA ref ), [min]
xi fracción másica del componente i
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CA concentración de ácido, %wt/V ó %wt/wt
CM = nM/VL, concentración del azúcar, [kg/m3lı´quido]
CP = nP /V , concentración del polímero, [kg/m3suspensio´n]
CS = nS/V , concentración del sólido, [kg/m3suspensi´ın]
CDM = nDM/VL, concentración de los productos por la degradación del azúcar,
[kg/m3lı´quido]
Csol = 100/φLS , fracción del sólido, [%]
Ei energía de activación de la reacción i, [J/mol]
F fracción de polímero de reacción rápida
FC factor de conversión, 0,88 para xilosa ó 0,90 para glucosa
NL = nL/nL0
NP = nP /nM0
NS = nS/nS0
CN capacidad de neutralización, [ga´cido/gso´lido]
R constante universal de los gases, [J/(mol K)]
RM = CM/CM0, relación de concentraciones,
T temperatura, [K]
V volumen de la suspensión, [m3suspensio´n]
VL volumen de la fase líquida, [m3lı´quido]
YM = nM/nM0, rendimiento del azúcar
YDM = nDM/nM0
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αP = xP /FC
βi = kitcr
γi exponente de la concentración del ácido
λ = 1/(fPαP )
φLS = nL/nS , relación líquido-sólido
φSL = 1/φLS , relación sólido-líquido
ρL densidad del líquido, [kg/m3]
ρS densidad del sólido, [kg/m3]
τ = t/tcr
θ porosidad del sólido
ε = VL/V , fracción vacía
εR fracción vacía del reactor
Reactor de ﬂujo en pistón
fP parámetro deﬁnido por la Ec. (1.20)
ki constante de velocidad de reacción, [min−1]
ki0 factor pre-exponencial, [min−1(wt%)−γi ]
mL ﬂujo másico de líquido, [kg/h] ó [kg/min]
mM ﬂujo másico de monómero (xilosa o glucosa), [kg/h]
mP ﬂujo másico de polímero, [kg/h] ó [kg/min]
mS ﬂujo másico de sólido, [kg/h] ó [kg/min]
mDM ﬂujo másico de los productos por la degradación del monómero, [kg/h] ó [kg/min]
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mL0 ﬂujo másico inicial de líquido, [kg/h] ó [kg/min]
mM0 ﬂujo másico inicial de monómero , [kg/h] ó [kg/min]
mS0 ﬂujo másico inicial de sólido, [kg/h] ó [kg/min]
q = υ/υ0
qL = υL/υL0
t = ALZ/(υ0q), tiempo de residencia, [min]
tcr = 1/tki(Tref ,CA ref ), [min]
xi fracción másica del componente i
z coordenada longitudinal, [m]
A área del reactor, [m2]
CA concentración de ácido, %wt/V ó %wt/wt
CM = mM/υL, concentración del azúcar, [kg/m3lı´quido]
CP = mP /υ, concentración del polímero, [kg/m3suspensio´n]
CS = mS/υ, concentración del sólido, [kg/m3suspensio´n]
CDM = mDM/υL, concentración de los productos por la degradación del azúcar,
[kg/m3lı´quido]
Csol = 100/φLS , fracción del sólido, [%]
Ei energía de activación de la reacción i, [J/mol]
F fracción de polímero de reacción rápida
FC factor de conversión, 0,88 para xilosa ó 0,90 para glucosa
L longitud del reactor, [m]
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ML = mL/mL0
MP = mP /mM0
MS = mS/mS0
CN capacidad de neutralización, [ga´cido/gso´lido]
R constante universal de los gases, [J/(mol K)]
RM = CM/CM0, relación de concentraciones,
T temperatura, [K]
YM = mM/mM0, rendimiento del azúcar
YDM = mDM/mM0
Z = (ψ +ΩZ)
W función de Lambert
Z = z/L
αP = xP /FC
βi = kiAL/υ0
γi exponente de la concentración del ácido
λ = 1/(fPαP )
φLS = mL/mS , relación líquido-sólido
ψ = 1− ρL/ρS
ρL densidad del líquido, [kg/m3]
ρS densidad del sólido, [kg/m3]
θ porosidad del sólido
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υ ﬂujo volumétrico de la suspensión, [m3suspensio´n/min] ó [m3suspensio´n/min]
υ0 ﬂujo volumétrico de alimentación de la suspensión, [m3suspensio´n/min] ó
[m3suspensio´n/min]
υL ﬂujo volumétrico del líquido, [m3lı´quido/min] ó [m3lı´quido/min]
υL0 ﬂujo volumétrico de alimentación del líquido, [m3lı´quido/min] ó [m3lı´quido/min]
ε = VL/V , fracción vacía
εR fracción vacía del reactor
ξ = ψ/Λe−Z
Λ = λ(ω − ψ) + ψ
Ω = λ(ω − ψ)βP
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2. Hidrólisis ácida de la hemicelulosa en
reactores de percolación a volumen
constante
Un percolador es un lecho empacado con el material lignocelulósico. En la Figura 2.1
se muestra un percolador a volumen constante (V ) en presencia de sólidos. Al comienzo
de la hidrólisis, el percolador contiene sólo el sólido seco a la temperatura de reacción,
luego el sólido progresivamente se pone en contacto la solución ácida alimentada con un
ﬂujo volumétrico υL0 a la entrada del percolador (z = 0). Es decir, hay un frente móvil de
la fase líquida en el inicio de la operación que se desplaza a través del percolador hasta
alcanzar la salida (z = L) en donde el producto es recolectado a un ﬂujo volumétrico υL.
Los reactores tipo percolación tienen las siguientes ventajas para llevar a cabo la hidrólisis
de la hemicelulosa cuando se comparan con los reactores por lotes y de ﬂujo en pistón,
(Cahela et al., 1983; Lee et al., 2000): i) reduce la descomposición de los azúcares al ser
removidos del reactor a medida que se forman, ii) siempre que el tamaño de partícula del
sólido no sea extremadamente ﬁno, el producto puede ser separado del reactor, y iii) pue-
den operar con relaciones líquido-sólido bajas y así lograr concentraciones relativamente
altas de azúcar.
Los modelos desarrollados para determinar la concentración y rendimiento de azúcar
asumen siempre la fracción vacía constante y densidades iguales para las fases líquida y
sólida (Cahela et al., 1983; Chen et al., 1996; Kim et al., 2000; Pronyk & Mazza, 2010).
Sin embargo, a causa de la solubilización de una parte del sólido la fracción vacía es va-
riable dentro del percolador. Más aún, los valores reportados de densidad para la lignina
y la celulosa son de 1451 kg/m3 y 1594 kg/m3, respectivamente (Stamm, 1929). Como la
lignina y la celulosa constituyen alrededor del 50 − 70% del material se puede deducir
que la densidad del sólido es mayor que la densidad del líquido (ρL v 1000 kg/m3), ma-
yoritariamente agua. Pero, ¾Cómo inﬂuye la fracción vacía y las densidades de las fases
en el desempeño del percolador? Fijando el volumen de recolección (VR) a la salida del
reactor es posible responder de forma cualitativa para el caso de fracción vacía constante
(ε = ε0) y densidades iguales de las fases (ρL = ρS). Un ﬂujo volumétrico de alimentación
(υL0) bajo conlleva un tiempo de residencia (tR) alto y conversión completa acompañada
de una mayor degradación de la xilosa. Por el contrario, un ﬂujo volumétrico de alimen-
tación alto implica un tiempo de residencia pequeño y ocasiona que parte del sólido no
reaccione. En ambos casos, el rendimiento de la xilosa disminuye (Lee et al., 1999).
En cambio, cuando se considera que la fracción vacía es variable y ρS > ρL no se puede
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A la salida del reactor 
Volumen recolectado 
Relación líquido-sólido a la salida del reactor 
 
Dentro del reactor 
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Relación líquido-sólido dentro del percolador 
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𝔷 = 𝐿 
𝜀𝑅  
𝜃 
𝑉 = 𝑉𝑆 + 𝑉𝐿  
Frente móvil 
Figura 2.1.: Reactor de percolación a volumen constante recién iniciada la hidrólisis. El
material lignocelulósico tiene una porosidad θ, la fracción vacía del reactor
es εR, por tanto, la fracción vacía inicial se calcula como
ε0 = εR + (1− εR)θ.
determinar de forma cualitativa que ocurre con el rendimiento, pues, a la vez que avanza
la hidrólisis ocurren simultáneamente dos fenómenos generados por la solubilización del
sólido. Primero, el sólido solubilizado pasa a formar parte de la fase líquida, por lo tanto,
si ρS > ρL ocurre una expansión con respecto al volumen de la suspensión (V ) y el ﬂujo
volumétrico (υL) aumenta, lo que provoca una disminución en el tiempo de residencia
(tR = VL/υL). Segundo, el volumen de la fase líquida dentro del percolador aumenta
gradualmente, es decir, la fracción vacía aumenta (ε = VL/V ) y provoca un aumento en
el tiempo de residencia de las especies (ver Figura 2.2). Por consiguiente, hay un efecto
contrario entre los dos fenómenos sobre el tiempo de residencia de la xilosa y en este caso
no se puede determinar al menos cualitativamente si el rendimiento aumenta o disminuye.
Asimismo, el rendimiento produce cambios en la concentración de la xilosa (CX =
mX/υL), afectada también por las densidades (ρS y ρL). En resumen, la fracción vacía
y las densidades de las fases sólida y líquida aumenta y disminuyen, respectivamente, el
tiempo de residencia, el cual inﬂuye en el rendimiento y la concentración de la xilosa.
En consecuencia, en este capítulo se elabora un modelo matemático para un reactor de
percolación e investiga su desempeño en la hidrolisis ácida de la hemicelulosa o pretrata-
miento ácido considerando que: i) la fracción vacía es variable y ii) ρS > ρL . También
se analiza el efecto del tiempo de residencia de las especies sobre el rendimiento y la con-
centración de la xilosa, y se compara paralelamente con el caso del percolador a fracción
vacía constante y ρL = ρS .
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Figura 2.2.: Reactor de percolación a volumen constante y su aumento de la fracción
vacía con el avance de la hidrólisis.
2.1. Desarrollo del modelo
2.1.1. Percolador a fracción vacía variable y ρS > ρL (Modelo C
3)
Balances de materia
Para realizar los balances de materia se asumió: i) Ecuaciones cinéticas de primer orden
con respecto del reactante en las reacciones de hidrólisis y degradación 1 (ver Figura 1.1)
y del tipo Van't Hoﬀ-Arrhenius (Ec. (1.12)). ii) Condiciones uniformes de temperatura y
concentración de ácido a través del reactor. iii) Se desprecian los efectos de las resistencias
a la transferencia de masa intrapartícula e interfase. iv) Se desprecian todos los efectos
de mezcla axial y radial. v) Se asume que el frente móvil de líquido conserva siempre un
movimiento de ﬂujo en pistón, otras formas de frente móvil no se consideran en este tesis
Balance de masa en la fase líquida:
ρL
∂ε
∂t
= fHkHCH − ρL
A
∂υL
∂z
z = 0; υL = υL0 (2.1)
Balance de masa en la fase sólida:
∂nS
∂t
= −fHkHCHV
(
υL
VL
)
t−
(
1
L
)
z = 0; nS = nS0 (2.2)
Balance de hemicelulosa:
∂nH
∂t
= −kHCHV
(
υL
VL
)
t−
(
1
L
)
z = 0; nH = nX0 (2.3)
3El modelo C desarrollado en esta tesis es denominado así en este capítulo 2.
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En las Ecs. (2.2) y (2.3) la condición inicial indica que el reactor no contiene líquido y
que, después del inicio de la operación en el percolador, la fase líquida avanza y conserva
siempre un movimiento de ﬂujo en pistón (Figura 2.1).
Balance de xilosa:
∂
∂t
(
ε
mX
υL
)
= kHCH − kXCXε− 1
A
∂mX
∂z
t, z = 0; mX = 0 (2.4)
Balance de los productos por la degradación de la xilosa:
∂
∂t
(
ε
mDX
υL
)
= kHCH − kXCXε− 1
A
∂mX
∂z
t, z = 0; mDX = 0 (2.5)
Transformando las Ecs. (2.1) a (2.5) en variables adimensionales se obtiene:
∂ε
∂τ
= −βH0ε0
ϕLS0λ
NH
q
− ε0∂qL
∂Z Z = 0; qL = 1,0 (2.6)
∂NS
∂τ
= −βH0
λ
NH τ/τRF −Z = 0; NS = 1,0 (2.7)
∂NH
∂τ
= −βH0NH τ/τRF −Z = 0; NH = 1,0 (2.8)
∂MX
∂τ
= βH0
(ε0
ε
)( q
qL
)
NH
[
1
ε
∂ε
∂τ
− 1
qL
∂qL
∂τ
+ βX0
]
MX
−
(ε0
ε
)
qL
∂MX
∂Z τ,Z = 0; MX = 0 (2.9)
∂MDX
∂τ
= βX0MX −
[
1
ε
∂ε
∂τ
− 1
qL
∂qL
∂τ
]
MDX
−
(ε0
ε
)
qL
∂MDX
∂Z τ,Z = 0; MDX = 0 (2.10)
donde NS = nS/nS0, NH = nH/nX0, MX = mX/mX0, MXD = mXD/mX0, τ =
ut/L = υL0t/VL0, τRF = 1/qL|Z=1, Z = z/L, βi0 = kiL/u = kiVL0/υL0, ε0 = VL0/V0,
q = V/V0 = 1,0, qL = υL/υL0, λ = (fHαH)
−1 y αH = nH0/nS0 = xH/0,88. Las Ec.
(2.9) y (2.10) se han deducido a partir de las ecuaciones (2.4) y (2.5) al desarrollar las
derivadas que se encuentran entre paréntesis y reorganizar términos (ver la Ec.(C.16) en
Anexo C).
Solución analítica para NH y NS
La Ec. (2.8) es de variables separables:
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ˆ NH
1
∂NH
NH
=
ˆ τ
τRFZ
∂τ (2.11)
Lo que conduce a:
NH = e
−β(τˆ−Z) (∀τ > Z) (2.12)
donde β = βH0τRF , τˆ = τ/τRF y τRF es el tiempo de residencia calculado en el frente
móvil de reacción, ver Figura 2.3.
 
𝜐𝐿0  𝜐𝐿  
Ƶ = 1 Ƶ = 0 
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Figura 2.3.: Frente móvil de reacción en la puesta en marcha del percolador y perﬁl de
la concentración de la hemicelulosa a lo largo del percolador.
Similarmente para el sólido se puede obtener que:
NS =
NH + λ− 1
λ
=
e−β(τˆ−Z) + λ− 1
λ
(∀τ > Z) (2.13)
De las Ecs. (2.12) y (2.13) se observa que las soluciones están restringidas para τˆ a
causa de la condición inicial usada τˆ − Z = 0, la cual supone que en el reactor para la
fase líquida siempre se comporta en régimen de ﬂujo en pistón. Por tanto, el frente móvil
de líquido divide en dos zonas al percolador en el inicio de la operación (Figura 2.3). La
primera zona de reacción, Z < τˆ , donde el sólido es inundado por el líquido y empiezan
a reaccionar. La segunda zona inerte, Z ≥ τˆ , donde el sólido no está en contacto con el
líquido y no ocurre la reacción. Por tanto, en esta zona inerte nS = nS0 (o´ NS = 1,0)
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y nH = nH0 (o´ NH = 1,0). Lo anterior se representa matemáticamente mediante una
función escalón, así:
U (τˆ −Z) =
{
0, τˆ < Z
1, τˆ ≥ Z (2.14)
Combinando la función escalón con la Ec. (2.12) se encuentra que:
NH = 1−
[
1− e−β(τˆ−Z)
]
U (τˆ −Z) (2.15)
Al evaluar U (τˆ −Z) en la ecuación anterior, se obtiene:
NH =
{
1, τˆ < Z (zona inerte)
e−β(τˆ−Z), τˆ ≥ Z (zona de reaccio´n) (2.16)
De forma similar para NS se encuentra la siguiente expresión general:
NS =
NH + λ− 1
λ
=
[
e−β(τˆ−Z) − 1]U(τˆ −Z) + λ− 1
λ
(∀τ > Z) (2.17)
Determinación de ε y ∂ε/∂τ
El volumen del reactor que es constante esta dado por:
V = VL + VS =
nL
ρL
+
nS
ρS
(2.18)
Usando la deﬁnición de la relación líquido-sólido dentro del percolador, ϕLS = ρLVL/nS =
nL/nS , se tiene que:
V =
nL
ρL
+
nS
ρS
=
ϕLSnS
ρL
+
nS
ρS
(2.19)
De donde se deduce que:
ϕLS =
ρL
ρS
(
ρSV − nS
nS
)
(2.20)
Por deﬁnición la fracción vacía es:
ε =
volumen de la fase lı´quida
volumen de la fase suspensio´n
=
VL
V
=
nL
ρLV
=
ϕLSnS
ρLV
(2.21)
Combinando las Ecs. (2.20) y (2.21) se llega a:
ε =
ρSV − nS
ρSV
(2.22)
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La Ec. (2.22) expresada en forma adimensional:
ε =
(
ρS
ρL
)
ϕLS0
ε0
−NS(
ρS
ρL
)
ϕLS0
ε0
(2.23)
Derivando la ecuación anterior con respecto a τ :
∂ε
∂τ
= −
(
ρS
ρL
)
ϕLS0
ε0
∂NS
∂τ
=
(
ρS
ρL
)
βH0ε0
ϕLS0λ
NH (2.24)
Determinación de qL y ∂qL/∂τ
Para determinar el ﬂujo volumétrico (qL) se combinan las Ecs. (2.6), (2.12) y (2.24):(
ρS
ρL
)
βH0ε0
ϕLS0λ
NH = −βH0ε0
ϕLS0λ
NH
q
− ε0∂qL
∂Z Z = 0; qL = 1,0 (2.25)
Reorganizando términos se obtiene:
∂qL
∂Z = ψe
−β(τˆ−Z) Z = 0; qL = 1,0 (2.26)
donde ψ = βH0 (1− ρL/ρS) / (ϕLS0λ). Separando variables:
ˆ qL
1
∂qL = ψ
ˆ τ
τRFZ
[
e−β(τˆ−Z)
]
∂Z (2.27)
Resolviendo la integral:
qL = 1 + ψ
[
1− e−βZ
β
]
e−β(τˆ−Z) (2.28)
Derivando la ecuación anterior con respecto a τ :
∂qL
∂τ
= −
[
1− e−βZ
] ∂qL
∂Z = −ψ
[
1− e−βZ
]
e−β(τˆ−Z) (2.29)
Las Ecs. (2.23), (2.24), (2.28) y (2.29) se insertan ahora en las ecuaciones diferenciales
parciales (2.9) y (2.10), las cuales se resolvieron por el método de las líneas (Schiesser &
Griﬃths, 2009), tomando un valor para 4Z = 1/600 y resolviendo el sistema de ecuacio-
nes diferenciales ordinarias con la rutina ode45 en MatLab R©(MathWorks). En las Ecs.
(2.9) y (2.10) se observan los dos fenómenos mencionados anteriormente y que ocurren
durante la hidrólisis.. El primer fenómeno, de expansión del volumen de la suspensión
porque ρS > ρL, es representado por el término ∂qL/∂τ . Lo anterior a su vez implica
el incremento del ﬂujo volumétrico y es representado por el termino qL (ver en la Ec.
(2.28) que si ρS > ρL implica que qL > 1,0). El segundo fenómeno es el cambio de la
fracción vacía representado por el término ∂ε/∂τ . Ambos fenómenos inﬂuyen ﬁnalmente
en el tiempo de residencia (τR). De hecho, a partir de la deﬁnición de τR:
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τR =
εq
ε0qL
=
ε
ε0qL
(2.30)
Se puede demostrar que:
1
τR
∂τR
∂τ
=
1
ε
∂ε
∂τ
− 1
qL
∂qL
∂τ
(2.31)
Por tanto las Ecs. (2.9) y (2.10) se pueden re-escribir como:
∂MX
∂τ
= −βH0NH
τR
[
1
τR
∂τR
∂τ
+ βX0
]
MX − 1
τR
∂MX
∂Z τ,Z = 0; MX = 0 (2.32)
∂MDX
∂τ
= −βH0MX −
[
1
τR
∂τR
∂τ
]
MDX − 1
τR
∂MDX
∂Z τ,Z = 0; MDX = 0 (2.33)
Esto indica que el tiempo de residencia es la variable que determina el rendimiento y la
concentración. Es decir, el desempeño del reactor tipo percolador está determinado uni-
camente por el tiempo de permanencia del azúcar. Por ejemplo, un tiempo de residencia
prolongado ocasionará que el azúcar se degrade.
Instante de la primera gota recolectada (τFD)
Planteados los balances de materia para la xilosa y sus productos de degradación sólo
falta determinar los límites de integración para resolverlos. El límite inferior de integra-
ción está dado por el instante en que es recolectada la primera gota a la salida del reactor.
Entendiendo que la primera gota sale en z = L (Z = 1,0), este instante se puede deter-
minar a partir de la condición inicial τˆ = τ/τRF = Z, se tiene entonces que τFD = τRF .
Donde τRF es el tiempo de residencia calculado en el frente móvil de reacción. A volumen
constante del reactor se tiene que q = V/V0 = 1,0. Además, en el frente móvil de reacción,
esto es en τˆ = Z, se ha asumido que pertenece a la zona inerte, por lo tanto, NH = 1,0 y
NS = 1,0 y partir de la Ec. (2.23) se deduce que ε = ε0 (Figura 2.3). Por ende, la primera
gota del percolador sale en:
τRF = τR|
tiempo de residencia
calculado en
el frente mo´vil

= τFD =
1
qL|τˆ=Z =
1
1 + ψη
(2.34)
Donde η =
(
1− e−β) /β. Re-escribiendo la ecuación anterior en términos de τFD:
τRF =
1
1 + ψ (1− eβH0τFD) /eβH0τFD (2.35)
Reorganizando términos:
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eβH0τFD − 1
ψ
βH0τFD +
βH0
ψ
− 1 = 0 (2.36)
Solucionando para τFD se obtiene:
τFD =
W [ψe−Ω]+Ω
βH0
(2.37)
Donde Ω = βH0 − ψ y W es la función de Lambert (Corless et al., 1996).
Instante de la última gota recolectada (τF )
El límite superior de integración está dado por el instante en que el volumen recogido
se hace igual a VR, calculado como:
VR =
ˆ tF
tFD
[υL|Z=1] dt = VL0
ˆ τF
τFD
[qL|Z=1] dτ
= VL0τRF
ˆ τˆF
1
[
1 + ψηe−β(τˆ−1)
]
dτˆ (2.38)
Donde τˆF = τF /τRF . Resolviendo la integral de la Ec. (2.38) se halla el volumen
adimensional recolectado en términos de τˆF :
VR =
VR
VL0
= τRF
ˆ τˆF
1
[
1 + ψηe−β(τˆ−1)
]
dτˆ
= τRF
{
(τˆF − 1) + ψη
[
1− e−β(τˆF−1)
β
]}
(2.39)
Deﬁniendo la relación líquido-sólido a la salida del percolador(φLS) y la relación líquido-
sólido dentro del percolador (ϕLS) como la relación entre la masa de líquido recolectado
a la salida del reactor y la masa inicial de sólido, y la relación entre la masa de líquido
dentro del reactor y la masa de sólido, respectivamente, se obtiene que φLS = ρLVR/nS0
y ϕLS = nL/nS = ρLVL/nS (Figura 2.1):
φLS =
ρLVR
nS0
=
ρLVL0
nS0
VR = ϕLS0τRF
{
(τˆ − 1) + ψη
[
1− e−β(τˆ−1)
β
]}
(2.40a)
e−β(τˆF−1) − β
ψη
(τˆF − 1) + φLS0βH0
ϕLS0ψη
− 1 = 0 (2.40b)
Resolviendo la Ec. (2.40b) para τF se llega a que el tiempo de recolección ﬁnal está
dado por:
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τF =
W [ψηe−Υ]+Υ+ β
βH0
(2.41)
donde Υ = βH0φLS0/ϕLS0−ψη. El tiempo de recolección ﬁnal (τF ) no sólo depende de
la relación líquido-sólido (φLS) deseada sino también de la diferencia entre las densidades
de las fases (1− ρL/ρS) y la velocidad de solubilización del sólido (βH0/λ).
Cálculo de YX , CPX , CPDX , ε¯, q¯L, τ¯R y 〈τR〉
El rendimiento de la xilosa está dado por:
YX =
(
azu´car recuperado
en la salida del reactor
)
(
azu´car teo´rica
inicial
) = ´ ttFD [mX |Z=1] dt
nX0
=
ˆ τ
τFD
[MX |Z=1] dτ = τRF
ˆ τˆ
1
[MX |Z=1] dτˆ (2.42)
La concentración de la xilosa en el producto recolectado en cualquier instante se puede
determinar así:
CPX =
(
azu´car recuperado
en la salida del reactor
)
volumen recolectado
=
´ t
tFD
[mX |Z=1] dt´ tF
tFD
[υL|Z=1] dt
=
´ τˆ
1 [MX |Z=1] dτˆ´ τˆ
1 [qL|Z=1] dτˆ
CX0 =
YX
V
CX0 (2.43)
Donde V esta dado por la Ec. (2.39) si se hace τˆF = τˆ . De forma similar, se calcula la
concentración de los productos por la degradación de la xilosa en el producto recolectado
en cualquier instante:
CPDX =
´ t
tFD
[mDX |Z=1] dt´ tF
tFD
[υL|Z=1] dt
=
´ τˆ
1 [MDX |Z=1] dτˆ´ τˆ
1 [qL|Z=1] dτˆ
CX0 =
YDX
V
CX0 (2.44)
La fracción vacía media se evalúa así:
ε¯ =
´ 1
0 εdZ´ 1
0 dZ
=
F (τˆ)−F (τˆ − 1) + βλ (θS − 1)
βλθS
(2.45)
Donde F(τˆ) está dada por:
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F (τˆ) =
[
e−βτˆ + βτˆ − 1
]
U (τˆ) (2.46)
El ﬂujo volumétrico medio dentro del reactor se determinó por medio de la siguiente
expresión:
q¯L =
´ 1
0 qLdZ´ 1
0 dZ
=
ˆ 1
0
[
1 +
ψ
β
[
1− e−βZ
]
e−β(τˆ−Z)U (τˆ −Z)
]
dZ (2.47a)
q¯L = 1 +
ψ
β2
{
G (τˆ − 1)− G (τˆ)− βe−βτˆ [H (τˆ − 1)−H (τˆ)]
}
(2.47b)
donde:
G (τˆ) =
[
e−βτˆ − 1
]
U (τˆ) (2.48)
H (τˆ) = τˆU (τˆ) (2.49)
el tiempo de residencia promedio de las especies dentro del percolador se calcula con
la siguiente relación:
τ¯R =
ε¯
ε0q¯L
=
F (τˆ)−F (τˆ − 1) + βλ (θS − 1)
βλθSε0 + λθSε0ψ {G (τˆ − 1)− G (τˆ)− βe−βτˆ [H (τˆ − 1)−H (τˆ)]} /β (2.50)
y el tiempo de residencia medio ponderado se determina así:
〈τR〉 =
´ τˆ
0 ε¯dτˆ
ε0
´ τˆ
0 q¯Ldτˆ
=
2β [F (τˆ)−F (τˆ − 1)] + β3 [K (τˆ − 1)−K (τˆ) + 2λ (θS − 1) τˆ ]
2λθSε0 {2ψ [F (τˆ)−F (τˆ − 1)]− ψβ2e−βτˆ [K (τˆ − 1)−K (τˆ) + 2β3τˆ ]}(2.51)
con K(τˆ):
K (τˆ) = τˆ2U (τˆ) (2.52)
Las Ecs. (2.42 - 2.45), (2.47b), (2.50) y (2.51) se usan adelante en el análisis de resul-
tados.
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2.1.2. Percolador a fracción vacía constante y ρL = ρS (Modelo B
4)
Se han desarrollado modelos con reacciones que tienen en cuenta además de las reac-
ciones de hidrólisis y degradación, la formación de xilo-oligómeros (Chen et al., 1996;
Kim et al., 2000; Pronyk & Mazza, 2010). Otros modelos se han desarrollado con las
reacciones de hidrólisis y degradación como la reportada en la Figura 1.1 (Cahela et al.,
1983). Pronyk & Mazza (2010) sugirieron que las constantes cinéticas no sólo dependen
de la temperatura y la concentración de ácido, sino también de la velocidad del ﬂuido.
Cahela et al. (1983) concluyó que establecido el volumen de recolección existe una velo-
cidad óptima a la entrada del reactor (o´ βH0 o´ptimo = kHL/uo´ptimo) donde el rendimiento
de la xilosa es máximo. A continuación se deducen los balances de materia a partir del
modelo anterior (modelo C) y que servirán para analizar el desempeño de los reactores
de percolación.
Balances de materia
En el caso de fracción vacía constante (ε = ε0) y densidades iguales de las fases sólida
y líquida (ρL = ρS) se deduce que: τRF = 1,0, τˆ = τ , ∂ε/∂τ = 0, qL = 1,0 y ∂qL/∂τ = 0.
Así los balances se reducen a:
∂NS
∂τ
= −βH0
λ
NH τ −Z = 0; NS = 1,0 (2.53)
∂NH
∂τ
= −βH0NH τ −Z = 0; NH = 1,0 (2.54)
∂MX
∂τ
= βH0NH − βX0MX − ∂MX
∂Z τ,Z = 0; MX = 0 (2.55)
∂MDX
∂τ
= βX0MX − ∂MDX
∂Z τ,Z = 0; MDX = 0 (2.56)
Para resolver las Ecs. (2.55) y (2.56) hay que determinar los límites de integración.
Instante de la primera gota recolectada (τFD)
El límite inferior se puede determinar a partir de la Ec. (2.37), como ρL = ρS implica
que ψ = 0 y W (0) = 0, de donde se obtiene que τFD = 1,0.
Instante de la última gota recolectada (τF )
El límite superior de integración se puede obtener a partir de la Ec. (2.41), Si ρL = ρS
entonces τRF = 1,0 y ψ = 0, por tanto, β = βH0, W (0) = 0 y Υ = βH0φLS/ϕLS0, así:
τF = 1 +
VR
VL0
= 1 +
φLS
ϕLS0
(2.57)
4El modelo B desarrollado en la tesis es denominado en así este capítulo 2 y no debe confundirse
con el modelo B desarrollado en el capítulo 1 para reactores por lotes y de ﬂujo en pistón.
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Solución de los balances de materia
Como ε es constante y ρL = ρS entonces τˆ = τ y las ecuaciones (2.12) y (2.13) que
corresponden para la hemicelulosa y la fase sólida, respectivamente, se reducen a (Cahela
et al., 1983):
NH = e
−βH0(τ−Z) (∀τ > Z) (2.58)
y:
NS =
NH + λ− 1
λ
=
e−βH0(τ−Z) + λ− 1
λ
(∀τ > Z) (2.59)
Por otra parte, aplicando la Transformada de Laplace a las Ecs. (2.55) y (2.56) se
obtiene:
MX = βH0e
−βH0(τ−Z)
[
1− e−βX0τ
βX0
]
(∀ τ < Z) (2.60a)
MX = βH0e
−βH0(τ−Z)
[
1− e−βX0Z
βX0
]
(∀ τ > Z) (2.60b)
MDX = βH0e
−βH0(τ−Z)
[
e−βX0τ + βX0τ − 1
βX0
]
(∀ τ < Z) (2.61a)
MDX = βH0e
−βH0(τ−Z)
[
e−βX0Z + βX0Z − 1
βX0
]
(∀ τ > Z) (2.61b)
Cálculo de YX , CPX y CPDX
El rendimiento de la xilosa se obtiene a partir de la Ec. (2.60b) (∀ τ > Z) y para este
caso está dado por:
YX =
(
azu´car recuperado
en la salida del reactor
)
(
azu´car teo´rica
inicial
) = ´ ttFD [mX |Z=1] dt
nX0
=
ˆ τ
τFD
[MX |Z=1] dτ
=
ˆ τ
τFD
[MX |Z=1] dτ =
(
1− e−βX0
βX0
)(
1− e−βH0(τ−1)
)
(2.62)
La concentración de xilosa en el producto recolectado en el instante τ se calcula así:
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CPX =
(
azu´car recuperado
en la salida del reactor
)
volumen recolectado
=
´ t
tFD
[mX |Z=1] dt´ tF
tFD
υL0dt
=
´ τ
1 [MX |Z=1] dτ´ τ
1 dτ
CX0
=
YX
τ − 1CX0 =
(
1− e−βX0
βX0
)(
1− e−βH0(τ−1)
τ − 1
)
CX0 (2.63)
La Ec. (2.63) tiene una indeterminación en τ = 1, aplicando la regla de l'Hôpital se
deduce que CPX |τ=1 =
(
1− e−βX0)βH0CX0/βX0. De forma similar, la concentración de
los productos por la degradación de la xilosa en el producto recolectado se calcula así:
CPDX =
(
azu´car recuperado
en la salida del reactor
)
volumen recolectado
=
´ t
tFD
[mDX |Z=1] dt´ tF
tFD
υL0dt
=
´ τ
1 [MDX |Z=1] dτ´ τ
1 dτ
CX0
=
YDX
τ − 1CX0 =
(
e−βX0 + βX0 − 1
βX0
)(
1− e−βH0(τ−1)
τ − 1
)
CX0 (2.64)
Aplicando la regla de l'Hopital para τ = 1 en la Ec. (2.64) conduce a CPDX |τ=1 =(
e−βX0 + βX0 − 1
)
βH0CX0/βX0. Las Ecuaciones (2.62), (2.63) y (2.64) que corresponden
a YX , CPX y CPDX , respectivamente, se usan adelante en el análisis de resultados.
2.1.3. Cálculo de βH0 o´ptimo
Percolador a fracción vacía constante y ρL = ρS
Para hallar el parámetro adimensional βH0 o´ptimo, en el caso a fracción vacía constante
y densidades de las fases sólida y liquida iguales, se re-escribe la Ec. (2.62) como:
YX =
(
1− e−kβH0
kβH0
)(
1− e−βH0(τ−1)
)
(2.65)
Donde k = βX0/βH0 = kX/kH . Conocido el volumen de recolección (VR) ó el tiempo de
recolección ﬁnal (τF ), (Ec. (2.57)); el parámetro βH0 o´ptimo que maximiza el rendimiento
de la xilosa se puede calcular a partir de la siguiente expresión:
dYX
dβH0
=
(
1− e−kβH0) (τF − 1) e−βH0(τF−1)
kβH0
+
(
kβH0e
−kβH0 + e−kβH0 − 1) (1− e−βH0(τF−1))
kβ2H0
= 0 (2.66)
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Es decir, una vez se establecen la temperatura y la concentración de ácido para determi-
nar kH y kX , y también el volumen de recolección (VR) se puede determinar βH0 o´ptimo a
través de la Ec. (2.66). Después se puede determinar el ﬂujo volumétrico de alimentación
óptimo con la siguiente ecuación υL0 o´ptimo = VL0kH/βH0 o´ptimo.
Percolador a fracción vacía variable y ρS > ρL
Cuando la fracción vacía es variable y ρS > ρL, el parámetro βH0 o´ptimo, o más bien
el ﬂujo volumétrico de alimentación óptimo, en cada instante de tiempo se determina
directamente por la siguiente relación (ver Anexo C, sección C.3):
β¯H0 o´ptimo =
βH0
τ¯R
(2.67)
No obstante, para ﬁnes prácticos se usará un valor medio para βH0 o´ptimo:
〈βH0 o´ptimo〉 = βH0〈τR〉 (2.68)
Es decir, el ﬂujo volumétrico de alimentación a la entrada del reactor será constante y
estará dado por υL0 o´ptimo = VL0kH/ 〈βH0 o´ptimo〉.
2.2. Resultados teóricos
Con el ﬁn de analizar el efecto de la fracción vacía y las densidades de las fases líquida
y sólida sobre el rendimiento y la concentración de la xilosa, los que inﬂuyen en el tiempo
de residencia, se expondrá un caso de estudio a diferentes relaciones líquido-sólido (φLS) y
para tal ﬁn se ha usado la siguiente información ilustrativa en procesos de hidrólisis: ρL =
1000 kg/m3, ρS = 1500 kg/m3, T = 180◦C, CA = 1,0%, nS0 = 1000 kg, θ = 0,52, εR =
0,50, xH = 0,24, xC accesible = 0,05, xC cristalina = 0,41, xinertes = 0,30 y las siguientes
constantes cinéticas: kH0 = 3,74× 1015min−1, γH = 1,170, EH = 116506 J/mol, kX0 =
1,401014min−1, γX = 0,668 y EX = 113588 J/mol (Converse, 2002). Con los datos
anteriores se calcularon la fracción vacía inicial ε0 = εR+(1− εR)θ = 0,76. El parámetro
fH = (xH + 0,5xinertes + xC accesible)/xH = 1,83. El volumen del sólido en el reactor
VS0 = nS0/ρS = 0,66m
3. El volumen del reactor V = VS0/(1−ε0) = 2,75m3. Asumiendo
que la longitud del reactor (L) es cinco veces mayor al diámetro (D) del reactor, RLD =
L/D = 5, quedan determinados D = [4V/(RLDpi)]1/3 = 0,89m y L = RLDD = 4,45m.
El volumen hipotético del líquido en el reactor al inicio de la hidrólisis está dado por
VL0 = V ε0 = 2,09m
3. Así se puede calcular una concentración inicial hipotética de xilosa
dentro del reactor como CX0 = nX0/VL0 = nX0/(ε0V ) = 130 g/L. La hemicelulosa al
inicio de la reacción se determina con la composición química de xilano (xH = 0,24) en
el material lignocelulósico con la relación nX0 = nS0xH/0,88. La relación líquido-sólido
inicial hipotética dentro del reactor se calcula como ϕLS0 = ρLVL0/nS0 v 2. Con T =
180◦C y CA = 1,0% se calculan kX , kH y k = kX/kH = 0,0812. Para los casos del
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percolador a fracción vacía constante y fracción vacía variable los valores óptimos del
parámetro βH0 se determinaron a partir de las Ecs. (2.66) y (2.68), respectivamente.
Cabe señalar la diferencia entre los modelos expuestos, en el modelo B la fracción vacía
es constante y las densidades de las fases líquida y sólida son iguales. En contraste, en
el modelo C la fracción vacía cambia y la densidad del sólido es mayor a la densidad de
la fase líquida. Según la Figura 2.4 el rendimiento ﬁnal de la xilosa varía con la relación
líquido-sólido. Los rendimientos ﬁnales de xilosa obtenidos cuando φLS = 2, φLS = 8 y
φLS = 20 son YX v 0,84, YX v 0,94 y YX v 0,97, respectivamente. Por consiguiente,
para reactores de percolación cuanto mayor es la relación líquido-sólido (φLS) mayor es
el rendimiento de la xilosa (YX). Por el contrario, para los reactores por lotes y de ﬂujo
en pistón se encontró que la relación líquido-sólido no afecta el rendimiento (ver Capítulo
1).
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Figura 2.4.: Rendimiento de la xilosa en función del tiempo de recolección a diferentes
relaciones líquido-sólido (φLS).
Este comportamiento del rendimiento con respecto a la relación líquido-sólido en los
reactores de percolación es justiﬁcado por el tiempo de residencia de la xilosa dentro del
reactor. A las condiciones simuladas de φLS = 2 , φLS = 8 y φLS = 20 las velocidades
del líquido a la entrada del reactor son u = 5,8 cm/s, u = 16,8 cm/s y u = 35,5 cm/s,
respectivamente, las cuales indican que cuando la relación líquido-sólido (φLS) es alta la
xilosa permanece menos tiempo en contacto con el ácido dentro del percolador evitando
su degradación. Explicando además, porque en los reactores tipo percolación es posible
obtener rendimientos más altos cuando se compara con los reactores por lotes o de ﬂujo
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en pistón, pues en los reactores por lotes la xilosa es retirada a medida que avanza la
hidrólisis, en cambio, en los reactores de ﬂujo en pistón la xilosa formada es expuesta al
ácido durante el tiempo que dura la hidrólisis.
También en la Figura 2.4 se observa que la predicción del rendimiento con el modelo
B es ligeramente mayor comparado con el modelo C como consecuencia de asumir un
comportamiento ideal en el tiempo de permanencia de las especies dentro del percolador,
esto es τ¯R ideal = 1,0. Una desviación muy positiva de este tiempo de residencia ideal
(τ¯  1,0) representa una hidrólisis con conversión completa acompañada de una mayor
degradación de la xilosa. Por el contrario, una desviación muy negativa del tiempo de
residencia ideal (τ¯  1,0) representa una hidrólisis incompleta del sólido, en ambas
situaciones el rendimiento de la xilosa disminuye. Por tanto, el ﬂujo volumétrico a la
entrada del reactor debe ser constantemente ajustado (Figura 2.5) para mantener el
parámetro βH0 en su valor óptimo y poder alcanzar el desempeño máximo, es decir, un
percolador donde el tiempo de residencia de las especies es la unidad (τ¯R ideal = 1,0).
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Figura 2.5.: Cambio del ﬂujo volumétrico a la entrada del reactor para mantener un
tiempo de residencia igual a la unidad (τR = 1).
El tiempo de residencia en un percolador se incrementa por el aumento de la fracción
vacía (ε¯) pero disminuye por el aumento del ﬂujo volumétrico (q¯L); en la Figura 2.6A y
la Figura 2.6B se indican como cambian ambos, respectivamente. De estas dos ﬁguras se
puede observar que el aumento en la fracción vacía es mayor (16%) que el aumento en
el ﬂujo volumétrico (2,5%) y ocasiona, en general, que el tiempo de residencia (el cual
está dado por el cociente entre los términos (ε¯/ε0) y q¯L) aumente con el transcurrir de
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la hidrólisis, ver Figura 2.6C. En síntesis, el efecto de la fracción vacía prevalece sobre el
efecto del ﬂujo volumétrico y de ahí que el tiempo de residencia de la xilosa presente una
desviación positiva, esto es, τ¯R > 1,0.
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Figura 2.6.: A) Fracción vacía (ε) en función del tiempo, Ec. (2.45). B) Flujo
volumétrico medio (q¯L) en función del tiempo, Ec. (2.47b). B) Tiempo de
residencia medio (τ¯R) en función del tiempo, Ec. (2.50).
El tiempo de residencia medio ponderado (〈τR〉) es una medida global de la desvia-
ción del tiempo de residencia ideal y según el modelo C se puede calcular a partir de
la Ec. (2.51). Se encontró que para las condiciones simuladas de φLS = 2, φLS = 8 y
φLS = 20 los tiempos de residencia medio ponderados fueron de 〈τR〉 = 1,06, 〈τR〉 = 1,10 y
〈τR〉 = 1,12, respectivamente; no obstante, según el modelo B el tiempo de residencia
siempre es τR ideal = 1,0. Por lo tanto, según el modelo C la xilosa en el global permanece
más tiempo dentro del percolador cuando se compara con el modelo B y explica la dismi-
nución leve en el rendimiento (ver Figura 2.4), ocasionada esencialmente por una mayor
degradación de la xilosa y no porque parte del sólido no reaccione.
En cuanto a la concentración de la xilosa son dos los aspectos notables que se pueden
observar a partir de la Figura 2.7. Primero, Las concentraciones ﬁnales de la xilosa obte-
nidas de acuerdo al modelo C cuando φLS = 2 , φLS = 8 y φLS = 20 son CPX ∼ 107 g/L,
CPX ∼ 31 g/L y CPX ∼ 14 g/L, respectivamente. Es decir, para los reactores de per-
colación cuanto mayor es la relación líquido-sólido (φLS) menor es la concentración de
la xilosa en el producto recolectado (CPX). Asimismo, para los reactores por lotes y de
ﬂujo en pistón se encontró un comportamiento idéntico entre la relación líquido-sólido y
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la concentración de la xilosa, ver Capítulo 1.
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Figura 2.7.: Concentración de xilosa en el recolectado.
Segundo, la concentración de la xilosa en el recolectado en función del tiempo de reco-
lección (τ−τFD) tanto para el modelo C como para el modelo B se indica en la Figura 2.7.
En el modelo B es sobreestimada la concentración de la xilosa por asumir densidades igua-
les para las fases sólida y líquida. Como casi siempre en procesos de hidrólisis la densidad
del sólido es mayor a la densidad de la fase líquida (ρS > ρL) ocurre una expansión con
respecto al volumen de la suspensión (V ) y el ﬂujo volumétrico aumenta (υL), lo que
ocasiona una disminución en las concentraciones de la xilosa, en particular, cuando la
relación líquido-sólido es baja, ver Figura 2.7. Por ejemplo, cuando φLS = 2 las prediccio-
nes de las concentraciones ﬁnales de xilosa son CPX = 107 g/L y CPX = 124 g/L con el
modelo C y el modelo B, respectivamente. Es decir, en el modelo B hay una sobreestima-
ción del 16% en la concentración de xilosa. Conclusiones similares para la concentración
de la xilosa se pueden observar también para la concentración de los productos por la
degradación de la xilosa Figura 2.8.
El principal producto por la degradación de la xilosa es el furfural porque la velocidad
de degradación de esta azúcar hacia otros productos es mucho menor que la velocidad de
formación hacia furfural (Lavarack et al., 2002), el cual después se puede degradar hasta
ácido fórmico, Figura 3.1. El furfural puede representar generalmente entre el 5−15% de
los productos ﬁnales por la degradación de la xilosa en su punto máximo de rendimiento
(Harris et al., 1985), lo que representaría una concentración de furfural en el hidrolizado
alrededor de 0,5−1,5 g/L cuando la hidrolisis se lleva a cabo a una relación líquido-sólido
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Figura 2.8.: Concentración de los productos por la degradación de la xilosa en el
recolectado.
baja, es decir φLS v 2. Concentraciones de 0,5 g/L de furfural son suﬁcientes para inhibir
el crecimiento de la Pichia stiptis en 75% y su producción de etanol en 71%(Delgenes,
1996). La remoción por pervaporación de estos compuestos inhibidores se estudia en el
capítulo 3.
Aunque en los reactores de percolación cuanto mayor es la relación líquido-sólido (φLS)
mayor es el rendimiento, el aumento del rendimiento va en detrimento de la concentración
de la xilosa. Esta compensación entre la concentración de la xilosa y el rendimiento se
muestra en la Figura 2.9 para el caso ε variable y ρS > ρL. Por ejemplo, si T = 180◦C
y CA = 1,0%, entonces k = 0,0812 y los rendimientos obtenidos cuando φLS = 2 y
φLS = 8 son del YX = 0,84 y YX = 0,94, respectivamente. De acuerdo con la Figura 2.9,
la concentración de la xilosa disminuirá desde CPX = 107 g/L hasta CPX = 31 g/L al
aumentar la relación líquido-sólido (φLS) desde 2,0 hasta 8,0, es decir, un incremento del
10% en el rendimiento es descompensado con una caída en la concentración de la xilosa
en el producto recolectado del 70%. Por consiguiente, en el contacto tipo percolación
existe una relación opuesta entre el rendimiento y la concentración de la xilosa.
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Figura 2.9.: Compensación en la disminución de la concentración de xilosa en el
producto recolectado con el aumento del rendimiento máximo. Percolador a
fracción vacía variable y ρS > ρL. La Figura fue construida a partir de las
Ecs. (2.42) y (2.43).
Los hidrolizados concentrados (CPX ∼ 100 g/L) se pueden obtener con rendimientos
mayores al 80% únicamente con relaciones líquido-sólido bajas (φLS0 ∼ 2). En consecuen-
cia, no se pueden despreciar el aumento del ﬂujo volumétrico a la salida del reactor por
la solubilización del sólido que ocasiona la disminución de la concentración de la xilosa.
Y en una menor proporción el aumento del tiempo de residencia por el aumento de la
fracción vacía que ocasiona una leve degradación de la xilosa. Ambos fenómenos se deben
tener en cuenta para determinar la concentración y rendimiento de la xilosa a relaciones
líquido-sólido bajas.
2.3. Comparación con datos experimentales
La hemicelulosa de los residuos de madera en forma de aserrín fue sometida a hidró-
lisis ácida para producir xilosa (Cahela et al., 1983). En el percolador de dimensiones
D = 2,54 cm y L = 62,7 cm (V = 317,7mL) se empacaron alrededor de 120 − 140 g de
aserrín con una porosidad θ = 0,52 y una composición de xilano 19,2% en base libre de
extractos (Cahela et al., 1983). El rango de la fracción vacía del reactor (εR) ﬂuctuó entre
εR = 0,45−0,55. Asumiendo un valor nominal de εR = 0,50 se puede calcular un valor no-
minal para la fracción vacía inicial así ε0 = εR+(1−εR)θ = 0,76. Análogamente, asumien-
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Tabla 2.1.: Datos usados en la comparación con los datos experimentales (Cahela et al.,
1983).
Datos usados en la Figura 2.10
T = 160◦C, CA = 0,056%, V = 0,3177L , ε0 = 0,76, ρS = 1540 kg/m3, nS0 = 130 g, xH = 0,192,
nX0 = 25,6 g, VL0 = 0,2415L, CX0 = 121,6 g/L, fH = 1,68, ρL = 1000 kg/m3, βH = 0,7463,
βX = 0,0422 y u = 4,50 cm/s.
Datos usados en la Figura 2.11
T = 160◦C, CA = 0,037%, V = 0,3177L , ε0 = 0,76, ρS = 1540 kg/m3, nS0 = 130 g, xH = 0,192,
nX0 = 25,6 g, VL0 = 0,2415L, CX0 = 121,6 g/L, fH = 1,68, ρL = 1000 kg/m3, βH = 0,7394,
βX = 0,0477 y u = 3,26 cm/s
constantes cinéticas
kH0 = 4,00× 107min−1, γH = 0,80, EH = 65385 J/mol, kX0 = 7,30× 1010min−1, γX = 0,48,
EX = 106031 J/mol
do un valor nominal para nS0 = 0,130 kg, se puede calcular una densidad nominal aparen-
te del material empaquetado dentro del reactor, ρS apa = nS0/
(
piD
2
L/4
)
= 409,2 kg/m3.
Por tanto, la densidad real del sólido se puede determinar por medio de la siguiente expre-
sión
ρS = ρS apa/(1−ε0) = 1705 kg/m3. Este valor de densidad es alto teniendo en cuenta que
para la celulosa se han reportado valores de densidad en el rango
ρcelulosa = 1270 − 1638 kg/m3 (Rowe et al., 2009). La celulosa es uno de los compo-
nentes mayoritarios y el único que presenta una estructura molecular cristalina, de ahí
que una densidad real mayor a este rango para el sólido es improbable. Por esta razón
se usaran un valor de densidad del sólido ρS = 1540 kg/m3 (Stamm, 1929) y un valor
nominal para nS0 = 0,130 kg, lo anterior conduce a un valor nominal para la fracción
vacía inicial ε0 = 1− nS0/(ρSV ) = 0,734, la cual es diferente a los valores reportados en
los experimentos ε0 = 0,782 (PRθ = 0,430) y ε0 = 0,773 (PRθ = 0,464). La concentración
inicial hipotética de xilosa se calculó como CX0 = nS0XH/(0,88ε0V ) = 121,6 g/L. El
parámetro fH se calculó a partir de la composición química reportada en base libre de
extractos, xG = 0,417, xH = 0,255, xlignina = 0,230, xacet = 0,038, xcenizas = 0,0032 y
xotros = 0,0568 (Conner & Lorenz, 1986), asumiendo una solubilización del 42,3% de los
inertes y el 8,4% de la celulosa (Lee et al., 2000) cuando casi toda la hemicelulosa es
hidrolizada, entonces el parámetro fH = 1,68 (ver Ec. (1.20)). Este conjunto de datos y
otros como la temperatura, concentración de ácido y constantes cinéticas se reportan en
la Tabla 2.1.
2.3.1. Percolador a fracción vacía constante y ρS = ρL (Modelo B)
En la Figura 2.10 y Figura 2.11 se presentan las predicciones de los modelos B y C
presentados anteriormente y del modelo propuesto por Cahela et al. (1983) denominado
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aquí modelo A. En estas ﬁguras se han incluido también los datos experimentales repor-
tados (Cahela et al., 1983). En este estudio se recalcularon los porcentajes de error medio
usando sólo los datos reportados (Cahela et al., 1983). Con el modelo A y el modelo B
(fracción vacía es constante y ρL = ρS), los porcentajes de error medio fueron de 18,3%
y 18,5%, respectivamente. El modelo A y los datos experimentales predice y sugieren,
respectivamente, que la primera gota que sale del reactor no contiene xilosa. En con-
traste, el modelo B predice que la primera gota que sale del percolador contiene xilosa.
Una posible hipótesis para obtener una concentración baja de xilosa del primer volumen
recolectado es la capacidad de neutralización del material lignocelulósico que se relaciona
directamente con el contenido de ceniza, y que fue analizado en el capítulo 1. La baja
concentración de ácido durante los experimentos es afectada por el contenido de ceniza
del sólido que neutraliza parte del ácido disminuyendo su concentración y la velocidad
de reacción, explicando así, la baja concentración de xilosa obtenida en el primer volu-
men del producto recolectado y que se observa en los datos experimentales. Conociendo
la capacidad de neutralización (CN) del sólido y asumiendo que: i) la fracción vacía es
constante, ii) las densidades para las fases líquida y sólida son iguales, esto es ρL = ρS
y iii) el ácido es neutralizado a la vez que el sólido se solubiliza. Un balance de materia
para el ácido en el percolador conduce a:
∂mA
∂t
= −(CN) fHkHCHυL0
ε0
− υL0
Aε0
∂mA
∂z
z = 0, mA = mA0; t = 0, mA = 0 (2.69)
Donde mA es ﬂujo másico de ácido en kg/s y se relaciona con la concentración de ácido
en kg/m3 como mA = CAυL0 = 10CˆAυL0, donde CˆA es la concentración de ácido expre-
sada como %p/v ó %v/v. Expresando el balance de ácido en variables adimensionales se
obtiene:
∂MA
∂t
= − (CN)αAβH0NH − ∂MA
∂Z Z = 0, MA = 1; t = 0, MA = 0 (2.70)
con αA = mX0/mA0. Ahora las Ecs. (2.55) y (2.56) no tienen solución analítica porque
el parámetro adimensional βH0 es función de la concentración del ácido. Resolviendo
las Ecs. (2.55), (2.56) y (2.70) se obtiene la Figura 2.12, la cual indica como cambia la
concentración promedio de ácido
(
C¯A
)
dentro del reactor en función del tiempo.
C¯A =
ˆ 1
0
[MA] dZ (2.71)
Para elaborar esta ﬁgura se ha supuesto una capacidad de neutralización en los residuos
de madera de 1mga´cido/mgso´lido y 3mga´cido/mgso´lido. En la medida que la capacidad de
neutralización del sólido es mayor, la concentración efectiva promedio del ácido
(
C¯A
)
dentro del reactor disminuye durante la reacción, en particular, durante el primer volumen
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recolectado. Por consiguiente, durante los primeros instantes la hidrólisis se ha realizado
a una concentración efectiva promedio de ácido menor que la concentración de ácido
alimentada y explica la baja concentración de la xilosa en el primer volumen recolectado.
Al avanzar la hidrólisis, la concentración efectiva promedio del ácido se aproxima más
a la concentración de ácido alimentada. Teniendo en cuenta el efecto de las cenizas (ver
la Figura 2.10 y la Figura 2.11), esto es CN = 1mga´cido/mgso´lido, los porcentajes de error
medio son del 26,0% y 17% para los modelos A y B, respectivamente. A continuación se
analizan los resultados con el modelo C.
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 Modelo C ( variable)
 Datos experimentales
0 1 2 3 4 5
0,0
0,2
0,4
0,6
0,8
1,0
 Modelo A
 Modelo B ( constante)
 Modelo B (efecto cenizas)
 Modelo C ( variable)
 Datos experimentales
1 2 3 4 5
0
10
20
30
40
50
60
70
80
R
e
n
d
im
ie
n
to
(Y
X
)
 - 
FD
A
B
C
P
X
(g
/L
)
 - 
FD
Figura 2.10.: Comparación entre los modelos y los datos experimentales (φLS v 8,5).
2.3.2. Percolador a fracción vacía variable y ρS > ρL (Modelo C)
Los datos usados se reportan en la Tabla 2.1. En la Figura 2.10 y Figura 2.11 se compa-
ran los datos experimentales y las predicciones del modelo C sin tener en cuenta el efecto
de la ceniza y se encontró que el porcentaje de error medio entre los datos experimentales
y el modelo C es del 20%. Por tanto, para las condiciones de hidrólisis reportadas en la
Tabla 2.1, el modelo B predice mejor los datos esperimentales. De nuevo, se resalta que la
concentración máxima de azúcar observada en los datos experimentales puede ser ocasio-
nada por la capacidad de neutralización del sólido. Sin cenizas en el solido, la velocidad
máxima de formación del azúcar siempre estará en el frente móvil de reacción y por tanto
la primera gota del recolectado será la que tiene la mayor concentración de azúcar. No
obstante, cuando hay ceniza presente en el sólido, parte del ácido es neutralizado, pro-
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Figura 2.11.: Comparación entre los modelos y los datos experimentales (φLS v 7,8).
vocando que la velocidad máxima de formación del azúcar no ocurra en el frente móvil
de reacción, por esta razón, el recolectado que tiene la mayor concentración de azúcar se
retrasa y la primera gota recolecta tiene una concentración más baja de azúcar.
En síntesis, los modelos a fracción vacía constante (modelo A y modelo B) se diferencian
del modelo a fracción vacía variable (modelo C) en tres aspectos fundamentales. Primero,
note que los modelos A y B sin importar la relación líquido-sólido (φLS) siempre predice
que la primera gota del reactor sale cuando τFD = 1,0, en cambio, para el modelo C el
tiempo que demora en salir la primera gota depende de la diferencia de densidades entre
las fases sólida y líquida (1− ρL/ρS), y la velocidad de solubilización del sólido (βH/λ).
Por ejemplo, cuando φLS = 2, φLS = 8 y φLS = 20 la primera gota del percolador sale en
τFD = 0,93, τFD = 0,95 y τFD = 0,97, respectivamente. Asimismo, para el tiempo ﬁnal
de recolección (τF ) los modelo A y B predicen que τF depende únicamente de la relación
líquido-sólido (φLS). Sin embargo, de acuerdo al modelo C el tiempo de recolección ﬁnal
depende de la diferencia de densidades entre las fases sólida y líquida, y la velocidad de
solubilización del sólido además de la relación líquido-sólido (φLS). La importancia de
estos tiempos radica en el cálculo del tiempo de la hidrólisis del sólido cargado y permite
estimar en forma más exacta, usando el modelo C, la capacidad de procesamiento del
sólido en un percolador .
Segundo, concentraciones y rendimientos aceptables de xilosa son alcanzables única-
mente a relaciones líquido-sólido bajas. Notable es la diferencia en la predicción de la
concentración entre los modelos a relaciones líquido-sólido bajas, el modelo B sobrees-
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Figura 2.12.: Concentración efectiva promedio de ácido
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dentro del reactor con el
transcurrir del tiempo.
tima la concentración (ver Figura 2.7 y Figura 2.8). No obstante, la ausencia de datos
experimentales en la literatura no permite corroborar las conclusiones teóricas estableci-
das en este capítulo cuando la relación líquido-sólido es baja (φLS 2,0).
Tercero, una vez establecido el volumen de recolección, el modelo C permite establecer
que la única variable que afecta el rendimiento y la concentración del azúcar es su tiempo
de residencia, ver Ec. (2.32). Pues, el ﬂujo volumétrico que depende de las densidades de
las fases líquida y sólida y la fracción vacía determinan el tiempo de residencia, ver Ecs.
(2.30) y (2.31). Un reactor de percolación operado en el tiempo de residencia óptimo, esto
es τR o´ptimo = 1, tanto el rendimiento como la concentración del azúcar serán también
óptimos.
Para terminar, en la Tabla 2.2 se compara el desempeño de los reactores por lotes
y de ﬂujo en pistón con el reactor tipo percolación cuando la relación líquido-sólido es
mínima, esto es φLS0 ∼ 2 ó de forma equivalente cuando la hidrólisis se lleva a cabo con
un contenido de agua mínimo para asegurar humectación uniforme (ver capítulo 1). Para
los primeros reactores se reportan también las perdidas en rendimiento y concentración
de xilosa cuando se pretende recuperar el líquido ocluido en el sólido por ﬁltración o por
lavado. Se concluye que el contacto tipo percolación es el más eﬁciente.
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Tabla 2.2.: Comparación del rendimiento y concentración de xilosa entre tipos de
contacto cuando φLS = 2.
Reactor por lotes y de ﬂujo pistón percolador
Sin pérdidas Pérdidas por ﬁltración Pérdidas por lavado No hay pérdidas
YX CX (g/L) YX CX (g/L) YX CX (g/L) YX CX (g/L)
0.80 88 0.48-0.58 88 0.72 75 0.84 105
Conclusiones
En los reactores de percolación la relación líquido-sólido (φLS) inﬂuye sobre el rendi-
miento y la concentración del azúcar. Cuanto mayor es la relación líquido-sólido mayor es
el rendimiento pero menor es la concentración. Es decir, existe una relación opuesta entre
el rendimiento y la concentración del azúcar. A pesar de lo anterior, en un percolador
es posible obtener rendimientos mayores al 80% e hidrolizados concentrados de xilosa,
esto es CPX ∼ 100 g/L, llevando a cabo la hidrólisis a relaciones líquido-sólido bajas
(φLS ∼ 2).
No obstante, relaciones líquido-sólido bajas conllevan también el aumento de la concen-
tración de los productos por la degradación de la xilosa (ver la Figura 1.4 y la Figura 2.8),
y en consecuencia el aumento de la concentración de los productos inhibidores de la fer-
mentación, como el furfural. En el siguiente capítulo se estudia la factibilidad de retirar
selectivamente estos compuestos tóxicos por pervaporación usando membranas delgadas
(∼ 1µm) de PDMS.
Notación
fH parámetro deﬁnido por la Ec. (1.20)
ki constante de velocidad de reacción, [min−1]
ki0 factor pre-exponencial, [min−1(wt%)−γi ]
nL masa de líquido dentro del reactor, [kg]
nH masa de hemicelulosa dentro del reactor, [kg]
nS masa de sólido dentro del reactor, [kg]
nL0 masa inicial hipotética de líquido, [kg]
nX0 masa inicial teórica de xilosa si toda la hemicelulosa es convertida, [kg]
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nS0 masa inicial de sólido, [kg]
mX ﬂujo másico de xilosa, [kg/h]
mX0 = nX0υL0/VL0
mDX ﬂujo másico de los productos por la degradación de xilosa, [kg/h] ó [kg/min]
q = υ/υ0
qL = υL/υL0
q¯L ﬂujo volumétrico adimensional medio, ver Ec. (2.47b)
t tiempo, [min]
tF instante de la última gota recolectada, [min]
tR = VL/υL, tiempo de residencia, [min]
tFD instante de la primera gota recolectada, [min]
u velocidad del líquido a la entrada del reactor, [cm/s]
xi fracción másica del componente i
z coordenada longitudinal, [m]
A área del reactor, [m2]
CA concentración de ácido, %wt/V ó %wt/wt
CX = mX/υL, concentración de xilosa, [kg/m3 l´iquido]
CH = nH/V , concentración de hemicelulosa, [kg/m3suspensio´n]
CS = nS/V , concentración del sólido, [kg/m3suspensio´n]
CDX = mDX/υL, concentración de los productos por la degradación del azúcar,
[kg/m3 l´iquido]
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CPX concentración de xilosa en el producto recolectado, ver Ecs. (2.43) y (2.63) en
[kg/m3 l´iquido]
CPDX concentración de los productos por la degradación de la xilosa en el producto
recolectado, ver Ecs. (2.44) y (2.64) en [kg/m3 l´iquido]
CN capacidad de neutralización, [ga´cido/gso´lido]
Ei energía de activación de la reacción i, [J/mol]
FC factor de conversión, 0,88 para xilosa
L longitud del reactor, [m]
NH = nH/nX0
NS = nS/nS0
MX = mX/mX0
MDX = mDX/mX0
R constante universal de los gases, [J/(molK)]
T temperatura, [K]
U función escalón
V volumen de la suspensión, [m3suspensio´n]
VL volumen de la fase líquida, [m3 l´iquido]
VR volumen recolectado a la salida del reactor, [m3 l´iquido]
VR = VR/VL0
YX rendimiento de xilosa, ver Ecs. (2.42) y (2.62)
YDX = nDX/nX0
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W función de Lambert
Z = z/L
αH = xH/FC
β = βi0τRF
βi0 = kiVL0/υL0
〈βi0〉 parámetro deﬁnido por la Ec. (2.68)
γi exponente de la concentración del ácido
ε = VL/V , fracción vacía
ε¯ fracción vacía media, ver Ec. (2.45)
ε0 = VL0/V0, fracción vacía inicial
εR fracción vacía del reactor
η = (1− e−β)/β
λ = 1/(fHαH)
φLS = ρLVR/nS0, relación líquido-sólido basada en la masa de líquido recolectada
ϕLS = nL/nS = ρLVL/nS , relación líquido-sólido dentro del reactor
ψ = βi0(1− ρL/ρS)/(ϕLS0λ)
ρL densidad del líquido, [kg/m3]
ρS densidad del sólido, [kg/m3]
τ = υL0t/VL0
τˆ = τ/τRF
τF instante adimensional de la última gota
64
2.3. Comparación con datos experimentales
τR tiempo de residencia adimensional, ver Ec. (2.30)
τ¯R tiempo de residencia adimensional medio, ver Ec. (2.50)
〈τR〉 tiempo de residencia adimensional ponderado, ver Ec. (2.51)
τFD instante adimensional de la primera gota
τRF tiempo de residencia calculado en el frente móvil de reacción, ver Ec. (2.34)
θ porosidad del sólido
υL ﬂujo volumétrico del líquido, [m3 l´iquido/min] ó [m3 l´iquido/min]
υL0 ﬂujo volumétrico de alimentación del líquido, [m3 l´iquido/min] ó
[m3 l´iquido/min]
Υ = βH0φLS0/ϕLS0 − ψη
Ω = βH0 − ψ
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polidimetilsiloxano (PDMS)
Uno de los principales inconvenientes de producir etanol a partir de hidrolizados hemi-
celulósicos ácidos es la formación de compuestos tóxicos que inhiben el metabolismo de
los microorganismos durante la fermentación. En el pretratamiento con ácido se solubiliza
la hemicelulosa, por tanto, si el material lignocelulósico usado es bagazo u hojas de la
caña panelera, el azúcar presente en mayor proporción en el hidrolizado será la xilosa
(Tabla 3.1). El microorganismo con mayor capacidad para la fermentación de la xilosa es
la levadura de la Pichia stipitis, que en fermentaciones por lotes produce hasta 41−50 g/L
de etanol con rendimientos del 0,44 − 0,48 getanol/gxilosa (Jeﬀries et al., 2007; Agbogbo
& Coward-Kelly, 2008). Pero en general, las levaduras que fermentan xilosa cuando se
comparan con la levadura Saccharomyces cerevisiae son más vulnerables a los compuestos
inhibidores como el furfural y compuestos fenólicos (Delgenes, 1996). Para convertir la
xilosa en etanol es necesario detoxiﬁcar el hidrolizado para realizar la fermentación en
tiempos cortos y obtener rendimientos mayores al 80%.
Entre los principales compuestos inhibidores están (Almeida et al., 2007): los com-
puestos fenólicos, los furaldehídos (hidroximetilfurfural (HMF) y furfural) y los ácidos
alifáticos (acético, fórmico y levulínico) todos ellos formados durante la etapa de pre-
tratamiento con ácido (Figura 3.1). El proceso de remoción de los inhibidores se puede
llevar a cabo por métodos biológicos, químicos y físicos (Palmqvist & Hahn-Hägerdal,
2000; Mussatto et al., 2004; Pienkos & Zhang, 2009). Los acondicionamientos biológicos
generalmente remueven los compuestos fenólicos de forma efectiva (v 80 − 90%); no
obstante, tienen tiempos de detoxiﬁcación de días, a veces no remueven los furaldehídos,
y tienen pérdidas de azúcar (Jönsson et al., 1998; Larsson et al., 1999). Evaporación,
nanoﬁltración, electrodiálisis y extracción (en fase líquida o sólida) están incluidos entre
los acondicionamientos físicos. La evaporación remueve completamente el furfural y gran
parte del ácido acético y fórmico (v 40− 70%), tiene la desventaja que no remueve efec-
tivamente los compuestos fenólicos (Larsson et al., 1999; Carvalheiro et al., 2005). Las
tecnologías de membrana como la nanoﬁltración y electrodiálisis han sido usadas para
la detoxiﬁcación y concentración simultánea de los hidrolizados hemicelulósicos, pero la
Parte de este capítulo ha sido publicado en: O. J. Jaramillo, M. A. Gómez-García y J. Fontalvo. Revista
ION 2012; 25(1):51-59.
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literatura reporta pérdidas de azúcar y poco acerca de la eﬁcacia en la remoción de los
compuestos tóxicos (Sreenath & Jeﬀries, 2000; Murthy et al., 2005; Stoutenburg et al.,
2008; Weng et al., 2010). Entre los solventes efectivos para la extracción en fase líquida
de los compuestos fenólicos está el acetato de etilo con remociones hasta del 80%, aun-
que casi siempre por esta técnica hay que evaporar para retirar la fracción remanente de
solvente (Parajó et al., 1997; Cruz et al., 1999). Por extracción en fase sólida las resinas
de intercambio aniónico o catiónico, las zeolitas y el carbón de madera son efectivos en
la remoción de furfural y los compuestos fenólicos con remociones de ambos mayores al
70%, pero la resina y las zeolitas presentan pérdidas de azúcares mayores al 5% (Larsson
et al., 1999; Miyafuji et al., 2003; Ranjan et al., 2009), por tanto el carbón de madera
se advierte como una alternativa apropiada para la detoxiﬁcación entre los adsorbentes
sólidos. Por último, están los acondicionamientos químicos en donde los compuestos tó-
xicos reaccionan con agentes reductores convirtiendo los furaldehídos (HMF y furfural)
y compuestos fenólicos en sustancias menos tóxicas (Persson et al., 2002). La desventaja
del acondicionamiento químico son las pérdidas de azúcares (Alriksson et al., 2005) y la
formación de un precipitado que requiere una ﬁltración posterior.
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Figura 3.1.: Rango de composición del bagazo de la caña y principales inhibidores
formados durante el proceso de hidrólisis ácida. Adaptado de Almeida et al.
(2007).
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Tabla 3.1.: Composición química del bagazo y las hojas de la caña panelera según datos
experimentales de esta tesis.
Composición Bagazo Hojas
Celulosa 34.5 31.0
Hemicelulosa 22.4 22.6
Xilano 20.7 19.9
Arabano 1.7 2.7
Lignina insoluble en ácido 18.9 19.4
Contenido del grupo acetilo 3.7 2.2
La pervaporación se usa cuando se desea retirar selectivamente un compuesto de una
mezcla convirtiendo esta tecnología en una opción apropiada para la remoción de los
compuestos inhibidores. Hasta el momento no se conocen estudios de pervaporación co-
mo método de acondicionamiento de hidrolizados ácidos y más concretamente el uso de
membranas de polidimetilsiloxano (PDMS). Sagehashi et al. (2007) estudiaron la remo-
ción de furfural, ácido acético y fenoles por pervaporación (usando membranas de PDMS)
de una solución acuosa generada a partir de la descomposición de material lignocelulósico
por pirólisis. Los factores de enriquecimiento oscilaron entre 20−70 para furfural y fenoles
en el intervalo de temperatura de 40− 120◦C.
En este capítulo en la primera sección se reportan los datos experimentales de con-
centración de los azúcares y los compuestos inhibidores formados durante el proceso de
hidrólisis ácida de la hemicelulosa de las hojas de la caña panelera. En la segunda sección,
se calculó a partir de los datos experimentales de permeancia de los azúcares e inhibidores
sus selectividades para establecer el desempeño de la membrana fabricada. También, se
determinó el área de membrana necesaria para remover el furfural y/o concentrar el hidro-
lizado usando los datos experimentales de permeancia. Finalmente, se analiza el modelo
de resistencias en serie y se concluye que es necesario elaborar membranas más gruesas
y/o mejores propiedades organofílicas para mejorar la remoción de los inhibidores.
3.1. Composición química del hidrolizado ácido
Los resultados de la caracterización de la materia prima (ver Anexo A, Figura A.1)
en porcentaje en base seca y libre de extractos se reportan en la Tabla 3.1. El conteni-
do de holocelulosa fue del 56,9% para bagazo y 53,6% para la hojas. Comparando la
composición de los carbohidratos del bagazo y las hojas de la caña panelera de la región
de Caldas con el resultado promedio calculado a partir de la literatura (Neureiter et al.,
2002; Rabelo et al., 2008; Lee et al., 2009; Vargas Betancur & Pereira, 2010; Buaban
et al., 2010; Sindhu et al., 2010; Ferreira-Leitão et al., 2010; Krishnan et al., 2010), se
encontró que el contenido fue menor en 6,4% para celulosa y 6,0% para hemicelulosa.
La composición de los hidrolizados ácidos de las hojas de la caña panelera con respecto
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al tiempo se muestran en la Figura 3.2. En ambos experimentos (ver Anexo A, sección
A.2) el comportamiento de las concentraciones fue similar, por tanto, se analizará sólo
los resultados de la Figura 3.2A. La concentración máxima de xilosa fue de 14,7 g/L
transcurrido un tiempo de v 360min de reacción, esto representa un rendimiento de
xilano de v 78,2%, y después decayó hasta v 13 g/L donde permaneció básicamente
constante hasta el ﬁnal del experimento, 30h (no se muestran todos los resultados).
El furfural y ácido fórmico formado, si se asume que son productos de la descomposi-
ción de la xilosa, corresponden al 5,9% de xilosa degradada. En contraste, la arabinosa
no presentó degradación, la concentración de esta azúcar aumentó durante los primeros
60min y después permaneció casi constante alrededor de v 2,6 g/L. Comportamientos
similares para la arabinosa fueron reportados en la hidrólisis ácida de bagazo de caña con
ácido nítrico a concentraciones de ácido de 2 − 6% y temperaturas entre 100 − 128◦C
(Rodríguez-Chong et al., 2004).
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Figura 3.2.: Hidrólisis ácida de hojas de la caña panelera. A) Condiciones de la
hidrólisis: φLS0 = 12, T = 94◦C, CA = 7,0%. B) Condiciones de la
hidrólisis: φLS0 = 15, T = 94◦C, CA = 7,0%.
La velocidad de formación de glucosa durante los primeros 50min fue más baja com-
parada con las velocidades de formación de las pentosas. La concentración ﬁnal de la
glucosa de 1,5 g/L, representa el v 6,3% de la glucosa total presente en las hojas, esto
indica que la mayor parte de la celulosa no fue transformada durante la reacción y que
posiblemente esta fracción de glucosa representa, esencialmente, la porción de estructura
no cristalina de la celulosa que es fácil de hidrolizar. Por otra parte, no se detectó HMF
70
3.2. Desempeño de la membrana
ni ácido levulínico durante el tiempo que tuvo lugar la reacción indicando que no hay
degradación de la glucosa. Se observó diferencias en las velocidades de degradación de
los azúcares, de mayor a menor las velocidades de descomposición son (7% de ácido y
94◦C):
xilosa > arabinosa ≈ glucosa ≈ 0
Taherzadeh & Karimi (2008) reportaron velocidades de descomposición de los azúcares
en el siguiente orden (0,8% de ácido y 180◦C):
xilosa > arabinosa > manosa > galactosa > glucosa
Al igual que las pentosas, el ácido acético producido en la hidrólisis a partir de los
grupos acetilos presentes en la hemicelulosa, se formó en los primeros 50min y después
permaneció sin cambios alrededor de 1,4 g/L.
Por último, se observa de la Tabla 3.2 que la composición de los principales compuestos
oscila entre 11,2 − 22,6 g/L para xilosa, 1,0 − 3,8 g/L para glucosa, 1,1 − 3,6 g/L para
ácido acético y 0,4 − 1,5 g/L para furfural, cuando el rango de la relación líquido-sólido
se mantuvo entre 8 − 15. Se decidió así usar, en los procesos de pervaporación, un hi-
drolizado sintético con las siguientes concentraciones, siendo: glucosa (1,9 g/L), xilosa
(22,7 g/L), ácido fórmico (0,89 g/L), ácido acético (2,9 g/L), ácido levulínico (0,95 g/L),
HMF (0,56 g/L) y furfural (0,47 g/L) para llevar a cabo la pervaporación y determinar
el desempeño de la membrana en la remoción de los inhibidores en hidrolizados ácidos.
3.2. Desempeño de la membrana
3.2.1. Teoría
Modelo de solución-difusión
El modelo de solución-difusión es el más aceptado en la literatura para describir la
transferencia de masa en membranas poliméricas densas, el cual consiste esencialmente de
tres pasos (Fontalvo & Gómez-García, 2010): El primero es la sorción de los componentes
desde el líquido alimentado sobre la membrana. La difusión de estos componentes a
través de la membrana es el segundo. El último paso es la desorción a la fase vapor de
los compuestos que lograron permear la membrana.
En las deﬁniciones usadas en este modelo se ha asumido que la membrana represen-
ta la principal resistencia a la transferencia de masa, es decir, se desprecian todas las
resistencias en ambos lados de la membrana. Las siguientes deﬁniciones se aplican para
mezclas binarias y se extienden para sistemas multicomponentes cuando el subíndice del
componente j representa el remanente de la mezcla.
Factor de enriquecimiento:
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Tabla 3.2.: Comparación de la composición química de los hidrolizados.
Material Condiciones de la hidrólisis
Concentración (g/L)
Referencia
X a G b AAc Fd
Bagazo de
caña
-Temperatura: 122◦C
-Tiempo: 24min
-Concentración: 2%(w/w)
-Relación sólido-líquido:
1 g − 10mL.
-Tamaño de partícula: < 0,5mm.
21.6 3.0 3.65 0.50 (Aguilar et al.,
2002)
Bagazo de
caña
-Temperatura: 128◦C
-Tiempo:7,6min
-Concentración: 6%(w/w)
-Relación sólido-líquido:
1 g − 10mL.
-Tamaño de partícula: < 0,5mm.
22.60 3.77 3.59 1.54 (Bustos et al.,
2003)
Bagazo de
caña
-Temperatura: 122◦C
-Tiempo: 9,3min
-Concentración:%6(w/w)
-Relación sólido-líquido: 1g − 10mL.
-Tamaño de partícula: < 0,5mm.
19.8 1.00 2.33 1.05 (Rodríguez-
Chong et al.,
2004)
Bagazo de
caña
-Temperatura: 100◦C
-Tiempo: 300min
-Concentración: 6%(w/w)
-Relación sólido-líquido: 1g − 8mL.
-Tamaño de partícula: 0,5mm
17.0 1.5 3.6 0.40 (Gámez et al.,
2004)
Hojas de
caña
panelera
-Temperatura: 96◦C
-Tiempo:360min
-Concentración: 7,3(w/w)
-Relación sólido-líquido:
1 g − 12mL.
-Tamaño de partícula: 0,2− 0,7mm.
14.7 1.8 1.5 0.43 Este estudio
Hojas de
caña
panelera
-Temperatura: 96◦C
-Tiempo:389min
-Concentración: 7,3%
-Relación sólido-líquido:
1 g − 15mL.
-Tamaño de partícula: 0,2− 0,7mm
11.2 1.5 1.10 0.37 Este estudio
No aplica Hidrolizado sintético 22.7 1.9 2.9 0.47 Este estudio
a) Xilosa b) Glucosa c) Ácido acético d) Furfural
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Ei =
CPi
CRi
(3.1)
Flujo molar:
ji =
Ji
Mi
(3.2)
Factor de separación (con frecuencia nombrado como selectividad por algunos autores):
βpervapi =
CPi /C
P
j
CRi /C
R
j
=
yi/yj
xi/xj
(3.3)
Permeabilidad intrínseca (Baker et al., 2010):
Pmi =
(
δm
pRi − pPi
)
ji =
(
δm
γixipvi − pPi
)
ji (3.4)
Permeancia intrínseca (Baker et al., 2010):
(Pmi/δm) =
ji
pRi − pPi
=
ji
γixipvi − pPi
(3.5)
Selectividad intrínseca (Baker et al., 2010):
αmi =
Pmi
Pmj
(3.6)
Y también se determinará el porcentaje de remoción del inhibidor así:
% remocio´n =
concentracio´ninicial − concentracio´nfinal
concentracio´ninicial
× 100 (3.7)
Donde CPi y C
R
i son las concentraciones molares del componente i en el permeado
y retenido (kmol/m3), respectivamente; ji es el ﬂujo molar (kmol/m2s); Ji es el ﬂujo
másico (kg/m2s);Mi es el peso molecular del componente i; yi y xi son las composiciones
molares del componente i en el permeado y retenido, respectivamente; δm es el espesor
de la membrana (m); pvi es la presión de vapor del componente i (Pa); p
R
i y p
P
i son las
presiones parciales del componente i en el retenido y permeado (Pa), respectivamente;
P es la presión en el permeado (Pa); γi es el coeﬁciente de actividad (calculado por el
método de UNIFAC-Dortmund) y T es la temperatura en el retenido (K).
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Modelo alternativo
El proceso de pervaporación se puede dividir en un proceso de dos etapas. La primera, la
evaporación del retenido. La segunda, un vapor (en equilibrio con el líquido) que permea a
través de la membrana. A pesar que las trayectorias de la evaporación más permeación de
vapor y la pervaporación son distintas para alcanzar el estado ﬁnal, ambos procesos son
termodinamicamente equivalentes. Esto se ilustra en la Figura 3.3. Teniendo en cuenta
lo anterior, se puede deﬁnir un factor de separación debido a la evaporación (Wijmans &
Baker, 1993):
βevap =
yi/yj
xi/xj
=
(yiP ) / (yjP )
xi/xj
=
(
pRi /p
R
j
)
vapor
xi/xj
(3.8)
Y un factor de separación debido a la membrana (Wijmans & Baker, 1993):
βmem =
pPi /p
P
j(
pRi /p
R
j
)
vapor
(3.9)
El producto de las Ecs. (3.8) y (3.9) da como resultado el factor de separación. La
separación alcanzada en la pervaporación es el producto de la separación alcanzada en la
evaporación y la membrana, así (Wijmans & Baker, 1993):
βpervap = βevap  βmem (3.10)
3.2.2. Análisis de resultados
Flujos y factores de separación
Los valores de ﬂujo total, ﬂujo por componente y los factores de separación obtenidos
a partir de los datos experimentales (materiales y métodos en el Anexo A, sección A.3)
para diferentes temperaturas se muestran en la Figura 3.4 y la Figura 3.5. Cuanto mayor
es la temperatura mayor es el ﬂujo por componente y en consecuencia el ﬂujo total. La
membrana es selectiva retirando agua (βH2O ≥ 5,0) y furfural (βfurfural ∼= 4,0). Además,
el factor de separación se mantiene casi constante con incrementos en la temperatura
para el furfural, ácido acético y ácido fórmico. En contraste, para el agua el factor de
separación disminuye si la temperatura aumenta, Figura 3.5B.
La separación ocasionada por una evaporación neta (βevap) del hidrolizado sintético
se calculó con las composiciones del equilibrio líquido-vapor usando el método de contri-
bución de grupos de UNIFAC-Dortmund (ver Anexo D). En la Figura 3.6 se reporta el
factor de separación experimental obtenido en la pervaporación (βpervap) contra el factor
de separación por evaporación (βevap). Conjuntamente en esta ﬁgura se trazan una línea
continua que representa una membrana no-selectiva (βmem = 1,0) y ﬂechas que indican
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Figura 3.3.: Representación graﬁca de dos procesos termodinámicamente iguales. A)
Pervaporación y B) evaporación con permeación de vapor. Tomado de
Wijmans & Baker (1993).
el sentido en que aumenta la temperatura. En esta Figura 3.6 se observa que la mem-
brana es solo selectiva al agua y que la selectividad aparente de la membrana retirando
furfural observada en la Figura 3.5B se debe a su volatilidad relativa. Por ejemplo, en la
pervaporación a 35◦C la concentración de furfural en el permeado debería estar alrede-
dor de los 3,0 g/L para igualar el desempeño alcanzado en la evaporación. Sin embargo,
experimentalmente se encontró una concentración de ∼= 2,0 g/L. En la ?? se resumen los
resultados del aporte de la membrana en la separación por componente, (ver Ecs. (3.8) a
(3.10)). De acuerdo con la ?? se puede deducir que la membrana es solo selectiva al agua
porque βmem para el agua siempre es mayor a 1,0.
Permeancias y selectividades
En la Figura 3.7A se presenta las permeancias en función de la temperatura: el agua
presentó una mayor permeancia aproximadamente de 10500−11000 gpu (gas permeation
units), para el furfural la permeancia obtenida fue alrededor de 3800−4900 gpu y para los
ácidos orgánicos la permeancia estuvo en el rango de 1600− 3400 gpu. Por consiguiente,
a través de la membrana permea preferiblemente agua.
La permeancia es el ﬂujo molar por componente normalizado respecto de la fuerza im-
pulsora aplicada (o la diferencia de presiones parciales). En la Figura 3.7A se observa que
en ausencia de la fuerza impulsora la permeancia casi no cambia para el agua, disminuyó
desde 10974 gpu hasta 10532 gpu (es un cambio del 4%). Por lo tanto, el ﬂujo de este
compuesto es totalmente dependiente de la fuerza impulsora: cuanto mayor es la tempe-
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Figura 3.4.: Flujo total a través de la membrana a diferentes temperaturas.
ratura, mayores son la presión de vapor en el retenido (mayor la fuerza guía) y el ﬂujo
de agua. En cambio, las permeancias del furfural, ácido fórmico y ácido acético variaron
aún en ausencia de la fuerza impulsora, Figura 3.7A. A 35◦C las permeancias fueron de
3847 gpu para el furfural, 1306 gpu para el ácido acético y 1612 gpu para el ácido fórmico
y a 65◦C aumentaron hasta 4916 gpu, 2373 gpu y 3365 gpu, respectivamente. Esto indica
aumentos en la permeancia de 28% para el furfural, 82% para el ácido acético y 108%
para el ácido fórmico. A pesar de lo anterior, sus permeabilidades siempre fueron más
bajas que la permeabilidad del agua.
En la Figura 3.7B se reportan las selectividades de la membrana y se traza una línea
continua que representa una membrana que no contribuye a la separación (αi = 1,0), es
decir, una membrana con el mismo desempeño que un proceso de evaporación. De nuevo se
concluye que la separación de furfural observada en la Figura 3.5B se debe a su volatilidad.
En otras palabras, la separación del furfural por evaporación es más eﬁciente que por
pervaporación cuando se usa la membrana sintetizada en esta investigación. También
se observa en la Figura 3.7B que la membrana es más eﬁciente que la evaporación para
retirar agua a temperaturas menores de 50◦C (porque αi ≥ 1,0). A temperaturas mayores
esta eﬁciencia disminuye hasta equipararse con el proceso de la evaporación a 65◦C. La
disminución en la selectividad de la membrana por el agua se debe principalmente por el
aumento de las permeancias de los ácidos orgánicos y el furfural, y no a la disminución
de la permeancia del agua, la cual permaneció casi constante, Figura 3.7A.
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Figura 3.5.: A) Flujos por componente a través de la membrana a diferentes
temperaturas. B) Factores de separación a diferentes temperaturas.
La permeabilidad intrínseca de un compuesto se deﬁne como el producto de sus coeﬁ-
cientes de sorción y difusión con la membrana. Generalmente, cuanto mayor es la tem-
peratura mayor es la difusión. En contraste, como la sorción es un proceso exotérmico,
indica que si la temperatura aumenta la sorción disminuye. Por consiguiente, los incre-
mentos en las permeancias en 1753 gpu del ácido fórmico, 1067 gpu del ácido acético y
1069 gpu del furfural al aumentar la temperatura desde 35◦C hasta 65◦C sugiere que el
mecanismo de difusión domina el transporte de los ácidos orgánicos y el furfural a través
de la membrana. Los diámetros de Stokes del ácido fórmico, ácido acético y el furfural
son de 0,323 ηm, 0,412 ηm y 0,438 ηm, respectivamente (Weng et al., 2010). De ahí que
el incremento de la permeancia del ácido fórmico sea mayor. Sin embargo, la permeancia
del agua disminuye, por lo tanto, no se puede explicar por medio del mecanismo de difu-
sión la permeación de este compuesto a través de la membrana que disminuye levemente
con el aumento de la temperatura. Al aumentar la temperatura disminuye la sorción del
agua en la membrana y justiﬁcaría la disminución leve en la permeancia del agua desde
11000 gpu a 35◦C hasta 10500 gpu a 65◦C.
Resumiendo, el mecanismo que domina el transporte de materia a través de la membra-
na para el furfural, los ácidos acético y fórmico es la difusión. En contraste, el mecanismo
que domina la permeación del agua es la sorción. Otra característica de la membrana de
PDMS fabricada en esta tesis es su alta permeabilidad hacia el agua incluso es mayor
comparada con la permeabilidad de compuestos hidrofóbicos como el furfural.
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separación del proceso de evaporación. El equilibrio líquido-vapor por
UNIFAC-Dortmund.
Los datos experimentales de permeancia se usan en la subsección 3.2.3 para calcular el
área de la membrana necesaria para detoxiﬁcar y/o concentrar los hidrolizados.
Comparación con la literatura
Los resultados de esta tesis se compararon con la investigación de Sagehashi et al.
(2007), quienes usaron membranas de PDMS para remover furfural. A partir de la Figu-
ra 3.8 se observa que los ﬂujos de agua y furfural aumentan con la temperatura y que
el factor de separación es alto a bajas temperaturas alcanzando un máximo a los 60◦C
y luego disminuye con el aumento de la temperatura. Sin embargo, si los datos presen-
tados en la Figura 3.8 se reportan ahora como permeancias y selectividades se deduce lo
siguiente.
La membrana siempre es selectiva al furfural en el rango de temperatura (40− 120◦C)
porque siempre permea más furfural que agua, Figura 3.9A. La selectividad máxima se
alcanza alrededor de los 60◦C y luego disminuye, a pesar de esto la membrana siempre
es más eﬁciente que un proceso de evaporación para remover furfural, Figura 3.9B. La
pérdida de selectividad en la membrana se debe a una disminución en la permeación de
furfural y no al aumento del ﬂujo de agua. El incremento de la presión parcial del agua
por el aumento de la temperatura en el retenido ocasiona un mayor ﬂujo de agua a través
de la membrana, en ausencia de esta fuerza impulsora el agua que permea la membrana
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disminuye levemente con incrementos de la temperatura, Figura 3.9A.
Por el contrario, la permeancia del furfural cambia aunque el efecto de la fuerza guía
se retire. En el rango de temperatura 40− 60◦C la difusión es el fenómeno que domina la
permeación del furfural en la membrana. Después de los 60◦C el fenómeno de la sorción
es más dominante que la difusión en la permeación y explicaría la disminución de la
permeancia con la temperatura, Figura 3.9A. En la medida que disminuye el furfural
adsorbido en el polímero puede ocasionar que la membrana se deshinche diﬁcultando el
paso de las moléculas que antes podían permear más libremente y justiﬁcaría en parte la
disminución leve en la permeancia del agua con el aumento de la temperatura. Aunque
también se podría justiﬁcar la disminución en la permeancia del agua si el transporte
del agua a través de la membrana es dominado por la sorción en todo el intervalo de
temperatura.
La membrana sintetizada en el estudio de Sagehashi et al. (2007) es 20 veces más
selectiva al furfural que la membrana de esta tesis. Las permeancias de furfural obtenidas
por Sagehashi et al. (2007) y esta investigación (a ∼= 60◦C) fueron de 882 gpu y 4750 gpu,
respectivamente. Las altas permeancias obtenidas en esta tesis se deben a la diferencia
del espesor de la membrana, Sagehashi et al. (2007) con un espesor de 200µm, en esta
tesis con un espesor aproximado de 1µm. Con estos espesores de membrana se calculó
las permeabilidades y se encontró que la permeabilidad del estudio de Sagehashi et al.
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Figura 3.8.: Flujos y factor de separación membrana de PDMS 200µm de espesor,
concentración en el permeado de furfural 0,2 g/L. Datos de Sagehashi et al.
(2007), las líneas continuas representan la tendencia de los datos.
(2007) es 37 veces mayor comparada con la permeabilidad de la membrana de esta tesis.
3.2.3. Cálculo del área de membrana para concentrar el hidrolizado
Para determinar el área requerida de membrana para realizar la concentración de hi-
drolizado en un pervaporador isotérmico se realiza un balance de materia, Figura 3.10
(Fontalvo & Gómez-García, 2010):
dFRi
dA
= ji =
(
PGi /δm
)
γixip
v
i (3.11)
Donde A es el área de membrana y FRi es el ﬂujo molar de alimentación del componente
i.
Durante el experimento (ver Anexo A, sección A.3) la presión en el permeado fue mucho
menor que la presión de vapor en el retenido, por lo tanto, la Ec. (3.5) se reduce a:
.
(Pmi/δm) ∼= ji
γixipvi
(3.12)
Estos datos de permeancia se usaron para resolver el sistema de ecuaciones diferen-
ciales formados a partir de la Ec. (3.11). Los resultados se muestran en la Figura 3.11
cuando la temperatura en el retenido fue de 65◦C , resultados similares se encontraron
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Figura 3.9.: Permeancia y selectividad (membrana de PDMS 200µm de espesor),
concentración de furfural en el permeado 0,2 g/L. (UNIFAC-Dortmund).
Las líneas continuas representan la tendencia de los datos experimentales
(Sagehashi et al., 2007).
en las simulaciones a 35◦C y 50◦C (no se muestran los resultados). En los cálculos de la
Figura 3.11 se asumió un ﬂujo de alimentación de 0,010Kmol/s y se determinó el área de
membrana requerida para alcanzar una concentración de 100 g/L de azucares y/o remo-
ver completamente el furfural, porque en fermentaciones por lote la levadura de la pichia
stipitis se inhibe aproximadamente a 50 getanol/L (Jeﬀries et al., 2007), de modo que si
se asume un rendimiento de 0,48 getanol/gxilosa concentraciones superiores a 100 gxilosa/L
pueden no ser prácticas.
El área requerida fue de 375, 175 y 90m2 cuando la pervaporación se realizó a 35◦C,
50◦C y 65◦C, respectivamente. Por otro lado, la concentración ﬁnal del ácido acético
aumentó comparada con la concentración inicial y fue 2,8, 2,5 y 2,2 veces mayor a 35◦C,
50◦C y 65◦C, respectivamente. Aunque la membrana no es selectiva al furfural, el valor de
la permeancia de este compuesto es suﬁciente para permitir su remoción en el hidrolizado
a la vez que se retira agua, no ocurre igual para los ácidos y el HMF, al contrario, estos
compuestos aumentan su concentración (ver Figura 3.11B).
Para terminar, en la Tabla 3.3 se compara los resultados en la detoxiﬁcación simulada de
esta investigación con la evaporación. Se puede concluir de la Tabla 3.3 que la evaporación
es mejor que la pervaporación, cuando se usa la membrana fabricada en esta tesis, para
la remoción de los compuestos tóxicos. Los porcentajes negativos de remoción indican
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Alimentación Retenido 
Permeado 
𝑗𝑖  
𝐴 𝐴 + ∆𝐴 
Figura 3.10.: Representación graﬁca de la transferencia de masa en un pervaporador.
Tomado de Fontalvo & Gómez-García (2010).
que al ﬁnal de la pervaporación la concentración del compuesto inhibidor fue mayor (ver
Figura 3.11).
3.3. Eﬁciencias de la membrana y la pervaporación
3.3.1. Selectividad intrínseca
La permeabilidad intrínseca de una molécula dentro de una membrana polimérica densa
está dada por (Baker, 2004):
Pmi = HiDmi (3.13)
Donde Hi es la solubilidad y Dmi es la difusividad de la molécula dentro de la membra-
na. Cuando un compuesto permea a través de una membrana ocurre primero la solubiliza-
ción del compuesto en la superﬁcie de la membrana y luego la difusión de este compuesto
en el interior del material. Para un intervalo pequeño de temperatura la solubilidad y la
difusividad se pueden representar por una ecuación del tipo Van't HoﬀArrhenius:
Hi = Hi0 e
−∆Hads/(RT ) (3.14)
Dmi = Dmi0 e
−EDi/(RT ) (3.15)
Donde∆Hads es la entalpía de adsorción y EDi es la energía de activación de la difusión.
Al combinar las Ecs. (3.13), (3.14) y (3.15) se llega a:
Pmi = Pmi0 e
−EPi/(RT ) (3.16)
Pmi0 = Hi0Dmi0 (3.17)
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Tabla 3.3.: Pervaporación versus evaporación en la remoción de inhibidores.
Material y
pretratamiento
Detoxiﬁcación
Porcentaje de remoción
Referencia
PAb
Furanos Ácidos
Fc HMFd AFe AAf
Madera; por explosión con
vapor catalizada con
H2SO4 (222
◦C, 7min)
Evaporación
(Remoción del
v 90% del peso
inicial)
3 100 4 74 65
(Larsson et al.,
1999)
Grano gastado de cerveza,
tratamiento con agua caliente
(190◦C, 2min) y después
Hidrólisis ácida con H2SO4 al
2% (140◦C, 30min).
Evaporación
(Remoción del 75%
del peso inicial)
6 98 2 43 62
(Carvalheiro
et al., 2005)
Hidrolizado sintéticoa
Pervaporación 35◦C
(Remoción del
v 80% del peso
inicial, Área de
membrana 375m2)
0 100 -318 -218 -187 Esta tesis
Hidrolizado sintéticoa
Pervaporación 50◦C
(Remoción del
v 80% del peso
inicial, Área de
membrana 175m2)
0 100 -318 -207 -148 Esta tesis
Hidrolizado sintéticoa
Pervaporación 65◦C
(Remoción del
v 80% del peso
inicial, Área de
membrana 90m2)
0 100 -336 -184 -119 Esta tesis
a) Las concetraciones se calcularon simulando el proceso de pervaporación con las permeancias experimentales
b) Pérdidas de azúcar c) Furfural d) Hidroximetilfurfural e) Ácido fórmico f) Ácido acético
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Figura 3.11.: A) Concentración de inhibidores en función del área de membrana (65◦C).
B) Concentración de azúcares reductores en función del área de membrana
(65◦C).
EPi = ∆Hads + EDi (3.18)
Donde EPi es la energía de activación aparente de permeación. La importancia de la Ec.
(3.16) radica en el signo que puede tomar EPi. Primero, EDi siempre es positivo de ahí
que Di aumente con la temperatura. Segundo, ∆Hads es la energía originada del proceso
de adsorción en la superﬁcie del polímero. Como los procesos de adsorción son exotérmi-
cos, ∆Hads es negativo y en este caso Hi disminuye con la temperatura. Por lo anterior,
la permeabilidad intrínseca puede aumentar o disminuir con la temperatura porque EPi
puede tomar un valor positivo o negativo. En consecuencia, si la permeabilidad intrínseca
de un componente aumenta con la temperatura entonces la difusión es el proceso domi-
nante en la permeación. Por el contrario, si la permeabilidad intrínseca disminuye con la
temperatura entonces la solubilidad es el proceso dominante en la permeación.
Por deﬁnición la selectividad intrínseca del componente i en una mezcla binaria que
permea a través de una membrana esta dado por (Baker, 2004):
αmi =
(Pmi/δm)
(Pmj/δm)
=
Pmi
Pmj
= αmi0e
−EG/(RT ) (3.19)
En donde αmi0 = Pmi0/Pmj0 y EG = EPi − EPj . Por tanto, la selectividad intrínseca
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no depende del espesor de la membrana y es solo función de la solubilidad y movilidad
relativa de los permeantes.
3.3.2. Selectividad de la pervaporación
Modelo de resistencias en serie
Gradientes de concentración: durante la separación por pervaporación en el retenido,
adyacente a la membrana, se forma una película líquida que ofrece una resistencia adicio-
nal a la transferencia de masa, Figura 3.12. Partiendo del formulismo ni ∝ ∆Ci, se llega
a que la velocidad de transferencia de masa del soluto (i) está dada por:
ji = k
c
ov,i (Cbi − Cmpi) ≈ kcov,iCbi (3.20)
con:
kcov,i =
(
1
kL
+
1
Hikmi
)−1
=
(
1
Di
δL +
1
HiDmi
δm
)−1
(3.21)
donde kLi = Di/δL y kmi = Dmi/δm son los coeﬁcientes de transferencia de masa
en la película líquida y la membrana, respectivamente. También se ha asumido que la
resistencia a la transferencia de masa para el solvente (w) se encuentra totalmente en la
membrana (ver Figura 3.12), esto es:
jw = k
c
ov,w (Cbw − Cmpw) ≈ kcov,wCbw =
Pmw
δm
Cbw (3.22)
Ahora, de manera análoga a la selectividad intrínseca en una membrana se puede deﬁnir
la selectividad de la pervaporación, es decir, la relación entre las velocidades relativas de
permeación del solvente (i) y el soluto (w) a través de ambas películas (líquida y la
membrana). Así se obtiene:
αci =
kcov,i
kcov,w
=
αmi
1 + (Pmi/Di) (δL/δm)
(3.23)
Aquí la permeabilidad intrínseca (αmi) tiene las unidades de m2/s. Combinando las
Ecs. (3.20) y (3.22) se llega a:
ji
jw
=
jyi
jyw
=
kcov,iρxi
kcov,wρxw
= αci
xi
xw
(3.24)
Reacomodando términos:
αci =
yixw
ywxi
= βpervapi (3.25)
Por lo tanto, la selectividad de la pervaporación basada en gradientes de concentración
no es más que la deﬁnición del factor de separación, el cual tiene en cuenta las resistencias
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a la transferencia de masa tanto en la película líquida como en la membrana (ver Ec.
(3.23)).
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Figura 3.12.: Perﬁles de concentración y fugacidades de una mezcla binaria a través de
la película líquida y membrana del solvente (w) y el soluto (i).
Gradientes de presión parcial : Por otra parte, aceptando que la transferencia de masa
en la película líquida y membrana es proporcional a un gradiente de presión parcial
(ji ∝ ∆pi), la velocidad de transferencia para el soluto (i), en este caso, está dada por:
ji = k
f
ov,i
(
pRi − pPi
) ≈ kfov,ipRi (3.26)
Donde el coeﬁciente de la resistencia a la transferencia de masa global está dado por
(Wijmans et al., 1996):
kfov,i =
(
γip
v
i
ρLkL
+
δm
Pmi
)−1
=
(
γip
v
i
ρLDi
δL +
1
Pmi
δm
)−1
(3.27)
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De nuevo se puede medir la selectividad de la pervaporación como:
αfi =
kfov,i
kfov,w
=
αmi
1 + (γbip
v
i /ρR) (Pmi/Di) (δL/δm)
(3.28)
Donde la permeabilidad intrínseca, en este caso, tienen las unidades de kgmolm/(m2spa).
De nuevo se ha asumido que la resistencia a la transferencia de masa para el solvente (w)
se encuentra enteramente en la membrana (ver Figura 3.12), es decir:
jw = k
f
ov,w
(
pRw − pPw
) ≈ kfov,wpRw = Pmwδm pRw (3.29)
Las permeabilidades intrínsecas en las Ecs. (3.23) y (3.28) tienen unidades diferentes
como consecuencia de usar gradientes distintos. Para establecer una conexión entre las
eﬁciencias de la pervaporación medidas en base a gradientes de concentración y presión
parcial, se igualan las Ecs. (3.20) y (3.26):
kcov,i (Cbi) = k
f
ov,i
(
pRi
)
(3.30)
como Cbi = ρxiypRi = xiγip
v
i , introduciendo las relaciones anteriores en la Ec. (3.30) se
obtiene:
kcov,i = k
f
ov,i
(
γip
v
i
ρ
)
(3.31)
además igualando las Ecs. (3.22) y (3.29):
kcov,wCbw = k
f
ov,w
(
pRi
)
(3.32)
Y de forma similar al soluto (i), se tiene para el solvente(w) que:
kcov,w =
(
γwp
v
w
ρ
)
(3.33)
combinando las Ecs. (3.31) y (3.33):
αci =
kcov,i
kcov,w
=
(
γip
v
i
γwpvw
)
kfov,i
kfov,w
(3.34)
ﬁnalmente, se llega a la siguiente deducción:
αci = βpervapi = βevap  α
f
i (3.35)
con βevap = γipvi /(γwp
v
w). Una ecuación similar dedujeron Raghunath & Hwang (1992),
Wijmans & Baker (1993) y Ji et al. (1994). A partir de la Ec. (3.35) se observa que
si el factor de separación (βpervapi ó αci ), el cual corresponde a la selectividad de la
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pervaporación basada en gradientes de concentración, se divide por el factor de separación
alcanzado en una evaporación neta (βevap), se obtiene la selectividad de la pervaporación
deducida a partir de gradientes de presión parcial (αfi ). En la Figura 3.12 se muestran los
perﬁles de concentración y fugacidad para una mezcla binaria y se puede observar que para
el solvente el transporte de materia en la película líquida ocurre en contra del gradiente de
concentración. En pervaporación la fuerza guía es la fugacidad, no la concentración. Usar
los gradientes de fugacidad contabiliza el efecto neto de la membrana en la separación.
Por lo tanto, en esta tesis se usó la presión parcial como la fuerza guía.
De la Ec. (3.28) se puede analizar la circunstancia límite cuando el espesor de la mem-
brana es mucho mayor comparado con el espesor de la película líquida, esto es δm  δL.
En este caso se deduce que la máxima selectividad posible de obtener en la pervaporación
es la selectividad intrínseca (αmi). De hecho, cuando la selectividad de la pervaporación
no cambia con el espesor de la membrana puede sugerir que toda la resistencia a la trans-
ferencia de masa se encuentra en la membrana, tal como en los experimentos de Sagehashi
et al. (2007) quienes usaron espesores de membrana en el rango 50µm ≤ δm ≤ 200µm y
encontraron que la selectividad permaneció constante (ver Figura 3.13A). A estas condi-
ciones en que se llevaron a cabo estos experimentos, espesor de membrana y agitación de
450 rpm, ocasionó que la membrana controlara enteramente la separación. Por lo tanto, la
selectividad intrínseca del furfural en una membrana de PDMS oscila entre αmFu = 5−6
cuando la temperatura está en el rango 40− 60◦C, Figura 3.9B.
A partir de los datos experimentales de ﬂux, espesor de membrana, temperatura, factor
de enriquecimiento y concentración de furfural en el retenido reportados en Sagehashi
et al. (2007) se pueden calcular entonces las permeabilidades intrínsecas del furfural y
del agua en PDMS. Por ejemplo a 60◦C, las permeabilidades intrínsecas computadas
en kmol · m/(m2 · s · kPa) de acuerdo a la Figura 3.9A son PmFu = 5,83 × 10−11 y
Pmw = 9,52 × 10−12 (valores obtenidos usando las siguientes conversiones 1gpu = 7,5 ×
10−9m3/(m2 · s · kPa) y νGi = 0,024m3/kmol). Usando la Ec. (3.28) se puede graﬁcar
la selectividad de la pervaporación en función de los espesores de la película líquida y
membrana a 60◦C (Figura 3.13A) y se observa que en los experimentos de Sagehashi
et al. (2007) el espesor de la película líquida estuvo alrededor de 1µm y que espesores
de membranas alrededor 10µm eran suﬁcientes para alcanzar la selectividad intrínseca
(αfFu/αmFu v 1,0) ó la eﬁciencia máxima en la separación.
En esta Figura 3.13A se pueden observar tres regiones sobre el dominio a la transfe-
rencia de masa. Por ejemplo, de la Figura 3.13A con δL = 100µm, la primera región es
cuando δm . 10µm, donde la separación es controlada casi totalmente por la película
líquida y la selectividad aumenta en forma lineal con aumentos en el grosor de la mem-
brana. En la segunda región la selectividad no es una función lineal del espesor de la
membrana (10µm . δm . 80µm), tanto la película líquida como la membrana controlan
la separación. A medida que se incrementa más δm, la resistencia a la transferencia de
masa en la membrana y la eﬁciencia en la separación aumentan. En esta última región
δm & 80µm, la selectividad permanece casi constante y en su máximo valor, esto es
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Figura 3.13.: A) Selectividades normalizadas (αi/αmi) en función del espesor de la
membrana, Ec. (3.28). B) Flux de furfural en función del espesor de la
membrana, Ec. (3.26). Datos usados: membrana de PDMS, sistema
furfural-agua, CFu0 = 0,2 g/L, T = 60◦C, permeabilidades intrínsecas
calculadas a partir de los datos experimentales de Sagehashi et al. (2007),
Difusividades determinadas a partir de la ecuación de Wilke-Chang,
coeﬁciente de actividad calculado por UNIFAC-Dortmund y se asumió que
ρ ∼= ρagua.
αfi /αmi
∼= 1,0, y por lo tanto la membrana controla completamente la separación. Es
decir, si se quiere aumentar la selectividad del furfural en el proceso de pervaporación se
debe reducir la resistencia a la transferencia de masa en la película líquida y/o aumentar
la resistencia a la transferencia de masa en la membrana.
En los experimentos de pervaporación de esta tesis aunque la agitación (900 rpm) fue
alta, se puede presentar polarización de la concentración por el espesor de membrana
(δm ∼= 1µm) usado. En la Tabla 3.4 se reportan las selectividades experimentales a
diferentes temperaturas obtenidas en esta tesis (αFu v 0,3). Al determinar la selectividad
normalizada de la pervaporación se encontraron resultados mucho menores a la unidad,
αfFu/αmFu v 0,05  1,0, lo que indicaría que en los experimentos realizados en esta
tesis la resistencia a la transferencia de masa se encuentra enteramente en la película
líquida. De hecho, los espesores de la película líquida, determinados a partir de la Ec.
(3.28), fueron de 315µm, 247µm y 201µm cuando la temperatura en la pervaporación fue
35◦C, 50◦C y 65◦C, respectivamente. Por consiguiente, es necesario generar una mayor
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turbulencia en el retenido y/o elaborar membranas más gruesas y/o mejores propiedades
organofílicas para mejorar la selectividad del furfural en el proceso.
Sh = 0,683Re0,446Sc0,33 (3.36)
Sh = 0,670Re0,5Sc0,33 (3.37)
También, en la Tabla 3.4 se reporta la estimación de los espesores de película líquida
a partir de correlaciones para ﬂujo alrededor de cilindros (Incropera & DeWitt, 1999;
Fouad et al., 2012), ver Ecs. (3.36) y (3.37), aunque los espesores calculados a partir de
estas dos ecuaciones son de 4−6 veces menores en comparación a los espesores calculados
con la Ec. (3.28), de nuevo se concluye que la película líquida controla la separación en
el proceso.
Tabla 3.4.: Selectividad intrínseca del furfural en PDMS (Sagehashi et al., 2007) y
selectividad del furfural en la pervaporación en esta tesis.
Temperatura
(◦C)
αmFu α
f
Fu
a α
f
Fu
a
αmFu
Estimación del espesor de
la película líquida (µm)
Ec.
(3.28)
Ec.
(3.36)
Ec.
(3.37)
35 5,10 0,28 0,055 315 62 50
50 5,80 0,29 0,050 247 67 53
65 6,14 0,30 0,049 201 72 56
a) Selectividad calculada a partir de valores experimentales de permeabilidad (esta tesis).
Sin embargo, aumentar el espesor de la membrana trae consigo siempre una reducción
del ﬂux. Por ejemplo, cuando δL = 100µm, al incrementar el espesor de la membrana
desde 10µm hasta 20µm reduce el ﬂujo de furfural desde v 9 g/m2h hasta v 6 g/m2h,
ver Figura 3.13B. En este caso especíﬁco, la eﬁciencia en la separación aumenta desde
αfFu/αmFu = 0,50 hasta α
f
Fu/αmFu = 0,67 (ver Figura 3.13A), por lo tanto, una mejor
opción para incrementar la eﬁciencia del proceso, en este ejemplo, es disminuir la resisten-
cia a la transferencia de masa en la película líquida y/o elaborar membranas con mejores
propiedades organofílicas.
Conclusión
Se elaboró y evaluó el desempeño de una membrana de PDMS con un espesor de
v 1,0µm para la remoción de inhibidores frecuentemente presentados en el pretratamien-
to ácido de material lignocelulósico proveniente del bagazo y las hojas de caña panelera.
A partir de las simulaciones se determinó que la membrana fabricada permite la remo-
ción de furfural paralelo a la concentración de los azúcares, los cuales no permean. No
obstante, la baja permeancia de los ácidos acético y fórmico, y además que el HMF y el
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ácido levulínico no permean, resulta en un aumento en la concentración de estos com-
puestos tóxicos en el hidrolizado. Los resultados también indican que es posible realizar
la detoxiﬁcación de hidrolizados mediante pervaporación y que para mejorar la selecti-
vidad del proceso es necesario preparar membranas con mayores espesores y/o mejores
propiedades organofílicas con el ﬁn que la resistencia a la transferencia de masa se localice
completamente en la membrana.
Notación
dC diámetro del soporte cerámico tubular, [m]
di diámetro del agitador, [m]
f fugacidad
ji ﬂujo molar del componente i, [kmol/
(
m2s
)
]
kL = Di/δL, coeﬁciente de transferencia de masa, [m/s]
km = Dmi/δm, coeﬁciente de transferencia de masa dentro de la membrana, [m/s]
kcov,i coeﬁcente de transferencia de masa global basado en gradientes de concentración,
[m/s]
kfov,i coeﬁcente de transferencia de masa global basado en gradientes de fugacidad,
[m/s]
pPi presión parcial del componente i en el permeado, [Pa]
pRi presión parcial del componente i en el retenido, [Pa]
pvi presión de vapor del componente i en el retenido, [Pa]
xi fracción másica de compenente en el retenido i
yi fracción másica de compenente en el permeado i
A Área de membrana,
[
m2
]
CA concentración de ácido, [%wt/wt]
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Cbi = C
R
i , concentración del compnente i en el retenido,
[
kmol/m3
]
CPi concentración del compnente i en el permeado,
[
kmol/m3
]
Di Difusividad del componente i en la película líquida,
[
m2/s
]
Dmi Difusividad del componente i en la membrana,
[
m2/s
]
Ei factor de enriquecimiento.
EDi Energia de activación de la difusión
EGi = ∆EP
EPi energía de activación aparente de permeación
FRi ﬂujo molar de alimentación del componente i, [kmol/s]
Ji ﬂujo másico del componente i, [kg/
(
m2s
)
]
Hi solubilidad del compenente i
Mi peso molecular del componente i
Pmi = HiDmi, permeabilidad intrinseca del componente i,
R constante universal de los gases
Re = ρωd2i /µ, número de Reynolds
Sc = µ/(ρDi), número de Schmidt
Sh = kLdC/Di, número de Sherwood
T temperatura, [K]
αmi = Pmi0/Pmj0, selectividad intrinseca
αci = k
c
ov,i/k
c
ov,j , selctividad basada en gradientes de concentración
αfi = k
f
ov,i/k
f
ov,j , selctividad basada en gradientes de fugacidad
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βevap = γip
v
i / (γwp
v
w), factor de separación debido a la evaporación
βi = βpervap, factor de separación
βmem factor de separación debido a la membrana
γi coeﬁciente de actividad del componente i
δL espesor de la película líquida, [m]
δm espesor de la membrana, [m]
µ viscosidad del solvente,
[
N s/m2
]
ρ densidad del retenido,
[
kmol/m3
]
φLS0 relación líquido-sólido inicial
∆Hads Entalpia de adsorción
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4. Hallazgos e ideas de desarrollo futuro
La producción de etanol a partir de material lignocelulósico resulta atractiva desde
el punto de vista energético y de sostenibilidad. Desde el punto de vista energético los
desechos tienen un alto contenido de celulosa y hemicelulosa que pueden ser convertidos
a etanol y otros subproductos. La lignina remanente de este proceso tiene un alto poder
caloríﬁco si se desea usar como combustible y se puede transformar a otros productos de
interés industrial. Se ha encontrado que la energía necesaria para la transformación del
material lignocelulósico es inferior a la suministrada en el combustible ﬁnal, en el caso
de etanol. El aprovechamiento de material lignocelulósico es sostenible al permitir el uso
de desechos y no de fuentes alimenticias en la producción de biocombustibles u otros
subproductos beneﬁciando la seguridad alimentaria y evitando un uso desmedido de la
tierra en este tipo de aplicaciones.
Sin embargo el desarrollo de procesos industriales que aprovechen residuos lignoceluló-
sicos necesita superar algunas limitaciones, como por ejemplo:
1. La disponibilidad de condiciones óptimas de operación que permitan incrementar
la concentración de azúcares en los procesos de pretratamiento e hidrólisis.
2. Las altas relaciones líquido-sólido que generan concentraciones de azúcares bajas
y, consecuentemente, bajos rendimientos en la fermentación. Más aún las bajas
concentraciones de azúcares implican la eliminación de una cantidad considerable
de agua que incrementa los consumos energéticos del proceso.
3. La presencia de inhibidores en los procesos de hidrólisis y fermentación que re-
ducen la efectividad de las enzimas y microorganismos comúnmente usados en la
transformación del material lignocelulósico hasta etanol.
Esta tesis ha contribuido con algunos elementos que pueden ayudar a enfrentar estos
retos. A continuación se presentan los principales hallazgos de la tesis y algunas ideas
frescas que pueden prometer un mejor futuro para este tipo de tecnología.
4.1. Hallazgos
Los principales hallazgos de está tesis son tres. Primero, la uniﬁcación de las conclu-
siones con respecto a la inﬂuencia de la relación líquido-sólido sobre el rendimiento en
reactores por lotes y de ﬂujo en pistón. El modelo obtenido permite la optimización del
desempeño de estos reactores. Segundo, se concluyó que los reactores tipo percolación a
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fracción vacía variable siempre son más eﬁcientes que los reactores por lotes y de ﬂujo
en pistón para llevar a cabo la hidrólisis de la hemicelulosa. Tercero, se propone la per-
vaporación como técnica para la remoción de algunos de los inhibidores generados en los
procesos de pretratamiento e hidrólisis de material lignocelulósico. En esta dirección, se
prepararon y evaluaron membranas de PDMS soportadas sobre material cerámico. Los
estudios teóricos y experimentales indican que para mejorar la selectividad del proceso
es necesario usar membranas más gruesas y/o con mejores propiedades organofílicas.
4.1.1. Hidrólisis ácida en reactores por lotes y de ﬂujo pistón
En la literatura existe una contradicción con respecto al efecto de la relación líquido-
sólido sobre el rendimiento del azúcar en los procesos de hidrólisis ácida de hemicelulosa
y celulosa. Por ejemplo, en reactores por lotes se ha reportado que cuanto mayor es la
relación líquido-sólido mayor será el rendimiento del azúcar. En cambio, para reactores de
ﬂujo pistón la relación líquido-sólido no inﬂuye en el rendimiento del azúcar. La predic-
ción del comportamiento en estos reactores se presenta en la literatura con modelos que
son función de la relación líquido-sólido. Estas diferencias sobre el efecto de la relación
líquido-sólido sobre el rendimiento y la conversión es curiosa si se tiene en cuenta que
en principio ambos reactores son teóricamente muy similares desde el punto de vista del
tiempo de reacción.
En esta tesis se demostró que si en el análisis de estos reactores se tiene en cuenta la
expansión que sufre la suspensión durante la hidrólisis es posible conciliar los datos ex-
perimentales reportados en la literatura y predecir el comportamiento de estos reactores.
Concretamente, se encontró que la relación líquido-sólido o concentración de sólido no in-
ﬂuye en el rendimiento; y que los reactores por lotes y de ﬂujo en pistón tienen el mismo
desempeño en la hidrólisis ácida de la hemicelulosa o celulosa cuando se mide en base
al rendimiento y la concentración del azúcar. Las conclusiones contrarias encontradas en
la literatura, son inferidas porque la concentración del azúcar en los reactores por lotes
está referida al volumen de la fase líquida que aumenta con el transcurrir de la reacción,
en particular, cuando la relación líquido-solido es baja. En cambio, la concentración del
azúcar en los reactores de ﬂujo pistón está referida al volumen de la suspensión, el cual
permanece aproximadamente constante. Ambos cambios de volúmenes conducen a con-
clusiones distintas en el desempeño de ambos tipos de contacto. El modelo desarrollado
en esta tesis predice satisfactoriamente los resultados experimentales, con un error medio
menor al 8% usando un conjunto de parámetros cinéticos que es independiente de la
relación líquido-sólido.
4.1.2. Hidrólisis ácida en reactores tipo percolación
Durante la hidrólisis de la hemicelulosa en un percolador una parte del sólido se solubi-
liza ocasionando: i) que la fracción vacía aumente y ii) que el ﬂujo volumétrico aumente
porque la densidad del sólido es mayor la del líquido. El primer fenómeno aumenta el
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tiempo de residencia del azúcar dentro del percolador, por el contrario, el segundo fenó-
meno disminuye el tiempo de residencia del azúcar. En este trabajo se demostró que el
aumento de la fracción vacía tiene una mayor inﬂuencia sobre el tiempo de residencia,
del azúcar, y no se puede despreciar para determinar el rendimiento, en especial, cuando
la relación líquido-sólido es baja.
A pesar de lo anterior, los reactores tipo percolación tienen un mejor desempeño que
los reactores por lotes y de ﬂujo en pistón para llevar a cabo la hidrólisis ácida de la
hemicelulosa. Realizando la hidrólisis a relaciones líquido-sólido bajas (φ v 2,0) en un
percolador es posible obtener simultáneamente rendimientos mayores al 80% e hidro-
lizados concentrados, es decir, concentraciones de xilosa en el líquido alrededor de los
100 g/L.
No obstante, la formación de los productos por la degradación de la xilosa, que son
compuestos inhibidores de la fermentación, es inevitable y por la baja relación líquido-
sólido usada no solo aumenta la concentración de la xilosa sino también la concentración
de los inhibidores. Los hidrolizados con concentraciones altas de azúcar que no requieren
de evaporación son posibles de obtener pero probablemente tienen una concentración alta
de inhibidores que los hacen no-fermentables. Por lo tanto, en la hidrólisis ácida de la he-
micelulosa (o pretratamiento ácido) los hidrolizados hemicelulósicos concentrados deben
ser acondicionados para una fermentación etanólica posterior.
4.1.3. Eﬁciencia de la membrana en la detoxiﬁcación
Los resultados de los experimentos de la pervaporación indican que la membrana no
es eﬁciente para remover selectivamente los compuestos inhibidores como el furfural,
el ácido acético y el ácido fórmico. La ventaja de este método de detoxiﬁcación por
pervaporación usando membranas de PDMS es que no hay pérdidas de azúcar porque
la xilosa y glucosa no permean a través de la membrana, sin embargo, otros compuestos
inhibidores no-volátiles como el ácido levulínico y el HMF no se pueden remover del
hidrolizado.
4.2. Perspectivas
Aunque la membrana fabricada de PDMS en esta investigación permite la permeación
de algunos compuestos inhibidores como el ácido acético, el ácido fórmico y el furfural,
su remoción no es de forma selectiva del hidrolizado ácido. Otros compuestos orgánicos
no-volátiles como el HMF y ácido levulínico no permean.
Estudios venideros se pueden dirigir en dos direcciones. Primero, se pueden encaminar
esfuerzos a realizar la detoxiﬁcación con procesos combinados. Por ejemplo, combinar la
pervaporación más la extracción en fase sólida para garantizar la remoción tanto de los
compuestos orgánicos volátiles como de los compuestos orgánicos no-volátiles (HMF y
ácido levulínico). Segundo, se pueden mejorar las propiedades organofílicas de la mem-
brana innovando en la síntesis y con nuevos materiales para obtener una mayor aﬁnidad
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química por los compuestos inhibidores y/o elaborar membranas con mayores espesores
para lograr la remoción selectiva de estos compuestos tóxicos.
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A.1. Caracterización de la materia prima
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Figura A.1.: Diagrama de ﬂujo de la caracterización de la materia prima usando los
procedimientos de la NREL.
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La caracterización de las hojas se llevo a cabo siguiendo los procedimientos de la NREL
(NREL, 2008a,b,c,d), ver Figura A.1. En la Tabla 3.1 se muestran los resultados de la
composición química en base seca y libre de extractos para bagazo y hojas de la caña
panelera de la región de caldas.
A.2. Experimentos de la hidrólisis ácida
Las hidrólisis ácidas de las hojas se realizaron en balones de 500mL en un montaje a
reﬂujo, se usaron relaciones líquido-sólido (φLS0) de 12 y 15, con ácido sulfúrico 1,5N . La
hidrólisis se realizó a presión atmosférica (96◦C), durante la reacción se tomaron muestras
a ciertos intervalos de tiempo para luego ser analizadas. Las muestras recolectadas fueron
diluidas (1/20 vol/vol) y ﬁltradas a través de una membrana de 0,22µm para retirar el
material insoluble, luego se inyectaron en el equipo de cromatografía líquida para deter-
minar glucosa, xilosa, arabinosa, ácido acético, ácido fórmico, HMF y furfural. El análisis
en HPLC se realizó usando una columna Transgenomic ORH-801 (temperatura del horno
50◦C, temperatura del detector IR 35◦C) por elución isocrática (ﬂujo de 0,7mL/min,
fase móvil: H2SO4 0,0025N).
A.3. Experimentos de pervaporación
Fabricación de la membrana
La estructura de la membrana se muestra en la Figura A.2. La membrana se fabricó por
deposición primero de tres capas de γ-alúmina y luego de tres capas de PDMS sobre la
cara exterior de un soporte tubular de α-alúmina usando la técnica de recubrimiento por
inmersión (dip-coating). La preparación de la solución de bohemita y recubrimiento del
soporte cerámico con γ-alúmina se realizó siguiendo los procedimientos de Peters et al.
(2005), con la diferencia en la velocidad de deposición, tiempo de sinterizado y número de
recubrimientos de γ-alúmina, los cuales fueron v 3,3 cm/s, 180min y tres recubrimientos,
respectivamente. La preparación de la solución de PDMS se llevo a cabo en un montaje
de reﬂujo durante 180min el cual contenía 100 g de n-hexano, 10 g de base prepolimero y
1 g de entrecruzante. La deposición de las capas de PDMS se hizo a temperatura ambiente
con una velocidad de v 0,1 cm/s y enseguida se secó la membrana a 90◦C por 20min.
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Sello de resina sintética 
Soporte cerámico tubular 
Recubrimiento de γ-alúmina 
Recubrimiento de PDMS 
Figura A.2.: Estructura de la membrana.
Pervaporación
Los experimentos de pervaporación se llevaron a cabo en un vaso enchaquetado a
diferentes temperaturas: 35◦C, 50◦C y 65◦C. El diagrama del montaje se ilustra en la
Figura A.3. La composición química de la solución permaneció esencialmente constante
durante todo el experimento y se componía de glucosa (1,9 g/L), xilosa (22,7 g/L), ácido
fórmico (0,89 g/L), ácido acético (2,9 g/L), ácido levulínico (0,95 g/L), HMF (0,56g/L)
y furfural (0,47g/L). La velocidad de agitación fue 900 rpm para minimizar los efectos
por polarización. El tiempo de estabilización depende de las condiciones experimentales
como temperatura y espesor de la membrana entre otros. En este estudio, en experimentos
previos se determinó los tiempos de espera apropiados (no se muestran los datos) para
alcanzar el estado estable usando como criterio la diferencia relativa del ﬂujo másico total,
la cual fue siempre menor al 1,3%. La presión (absoluta) de vacío se conservó durante todo
el experimento por debajo de los 5mbar y cada 20− 35min el permeado fue condensado
en trampas inmersas en nitrógeno líquido. La masa total (Mtotal) del permeado recogida
en el condensador siempre fue mayor a 1 g y se determinó por gravimetría utilizando una
balanza con una exactitud de 0,0 1g. Finalmente el ﬂujo másico total (J en g/m2h) que
permeó a través de la membrana se calculó así:
J =
Mtotal
At
(A.1)
Donde A es el área de membrana y t es el tiempo de condensación de las trampas
inmersas en nitrógeno líquido.
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termostático 
Medidor de presión 
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Figura A.3.: Montaje usado en los experimentos de pervaporación.
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B. Balances de materia en reactores por
lotes y PFR
De acuerdo a la cinética expuesta en el capítulo 2 se tiene que la velocidad de desa-
parición del polímero está dada por −rP = kPCP , la velocidad neta de formación del
monómero está dada por rM = kPCP − kMCMε y la velocidad de formación de los
productos por la degradación del monómero está dada por rX = kXCXε, con:
ε =
VL
V
(B.1)
Donde VL es el volumen de la fase líquida y V es el volumen de la suspensión. El término
ε es la fracción vacía que se ha introducido para proporcionar consistencia dimensional en
los balances de materia del monómero y de los productos por su degradación porque sus
concentraciones se deﬁnieron como CM = nM/VL y CDM = nDM/VL, respectivamente,
mientras la concentración del polímero se deﬁnió como CP = nP /V .
La ecuación general del balance de materia para reactores por lotes y de ﬂujo pistón
es (Fogler, 2004):
mj0 −mj +
ˆ V
0
rjdV =
dnj
dt
(B.2)
B.1. Reactor por lotes
En los reactores por lotes no hay corrientes de entrada ni de salida, por tanto, los
términos mj0 y mj de la Ec. (B.2) valen cero; además si se asume mezcla completa el
término rj puede salir de la integral y la expresión general del balance de materia se
reduce a:
rjV =
dnj
dt
(B.3)
Si en la ecuación anterior se reemplaza j por M de monómero se obtiene:
rMV = [kPCP − kMCMε]V = dnM
dt
(B.4)
Ahora se comprueba la consistencia de unidades de la ecuación anterior:
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𝜃 
𝜀𝑅  
Figura B.1.: Reactor por lotes. El material lignocelulósico tiene una porosidad θ , la
fracción vacía del reactor es εR, por tanto la fracción vacía inicial se calcula
como ε = εR + (1− εR)θ.
[
1
min
kgmono´mero
m3suspensio´n
− 1
min
kgmono´mero
m3lı´quido
m3lı´quido
m3suspensio´n
]
m3suspensio´n =
kgmono´mero
min
kgmono´mero
min
=
kgmono´mero
min
(B.5)
Así el balance de materia del monómero en ambos lados de la ecuación tienen corres-
pondencia en las unidades, que son kgmono´mero/min, se ha asumido que las constantes
de la ley de velocidad tienen las unidades de min−1. Finalmente, la Ec. (B.3) se usó para
realizar los todos balances:
1
V
dnL
dt
= fPkPCP t = 0; nL = nL0 (B.6)
Para la fase sólida (S) el balance de materia queda:
1
V
dnS
dt
= −fPkPCP t = 0; nS = nS0 (B.7)
Para el polímero (P ):
1
V
dnP
dt
= kPCP t = 0; nP = nP0 (B.8)
para el monómero (M):
1
V
dnM
dt
= kPCP − 1
V
dnDM
dt
t = 0; nM = 0 (B.9)
y para los productos por la degradación del monómero (DM):
1
V
dnDM
dt
= kMCMε t = 0; nDM = 0 (B.10)
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Adimensionalización
Por ejemplo el balance de la fase sólida se adimensionalizó así:
1
V
nS0d
(
nS
nS0
)
trcd
(
t
trc
) = −fPkP nM0
(
nP
nM0
)
V
(B.11)
Reacomodando términos y cancelando V :
d
(
nS
nS0
)
d
(
t
trc
) = −fP (kP trc)(nM0
nS0
)(
nP
nM0
)
(B.12)
Finalmente haciendo NS = nS/nS0, NP = nP /nP0, βP = trckP y αP = nM0/nS0, la
Ec. (B.12) se puede re-escribir como:
dNS
dτ
= −βP
λ
NP τ = 0; NS = 1 (B.13)
donde λ = 1/(αP fP ). Después de adimensionalizar todos los balances se obtienen las
siguientes ecuaciones:
dNL
dτ
=
βP
λφLS0
NP τ = 0; NL = 1 (B.14)
dNS
dτ
= −βP
λ
NP τ = 0; NS = 1 (B.15)
dNP
dτ
= −βPNP τ = 0; NP = 1 (B.16)
dYM
dτ
= βPNP − dYDM
dτ
τ = 0; YM = 0 (B.17)
dYDM
dτ
= βMYM τ = 0; YDM = 0 (B.18)
Solución de los balances de materia
La Ec. (B.16) es una ecuación diferencial ordinaria (EDO) de variables separables:
ˆ NP
1
dNP
NP
= βP
ˆ τ
0
dτ (B.19)
Solucionando se obtiene:
NP = e
−βP τ (B.20)
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Reemplazando la Ec. (B.20) en la Ec. (B.15) se obtiene:
dNS
dτ
= −βP
λ
e−βP τ (B.21)
La ecuación anterior es una EDO de variables separables, solucionando para NS :
NS =
λ− (1− e−βP τ )
λ
(B.22)
Dividiendo la Ec. (B.14) entre la Ec. (B.15) se obtiene:
dNL
dNS
= − 1
φLS0
(B.23)
Separando variables:
ˆ NL
1
dNL = − 1
φLS0
ˆ NS
1
dNS (B.24)
Integrando y despejando NL:
NL =
φLS0 + (1−NS)
φLS0
(B.25)
Combinando las Ecs. (B.22) y (B.25) se obtiene:
NL =
(1− e−βP τ ) + φLS0λ
φLS0λ
(B.26)
Por otra parte, el balance del monónero es:
dYM
dτ
+ βMYM = βPNP (B.27)
Reemplazando la Ec. (B.20) en la ecuación anterior:
dYM
dτ
+ βMNM = βP e
−βP τ τ = 0, YM = 0 (B.28)
Resolviendo por el método del factor integrante, se llega a:
YM =
βP
βM − βP (e
−βP τ − e−βM τ ) (B.29)
El balance para los productos por la degradación del monómero es:
dYDM
dτ
= βMYM (B.30)
Reemplazando la Ec. (B.29) en la ecuación anterior:
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dYDM
dτ
=
βMβP
βM − βP (e
−βP τ − e−βM τ ) τ = 0, YDM = 0 (B.31)
La ecuación anterior es una EDO de variables separables, resolviendo para YDM :
YDM =
βMβP
βM − βP (
e−βM τ − 1
βM
− e
−βP τ − 1
βP
) (B.32)
El volumen de la fase líquida esta dado por:
VL =
nL
ρL
=
φLSnS
ρL
=
nS0φLSNS
ρL
(B.33)
Además se tiene que:
φLS =
nL
nS
=
nL0NL
nS0NS
=⇒ NL = φLSNS
φLS0
(B.34)
Combinando la Ec. (B.25) y la Ec. (B.34):
φLSNS = 1 + φLS0 −NS (B.35)
A partir de la ecuación anterior y la Ec. (B.33) se deduce que:
VL =
nS0
ρL
(1 + φLS0 −NS) (B.36)
El volumen de la suspensión se deteminó así:
V = VL + VS =
nL
ρL
+
nS
ρS
=
nL0NL
ρL
+
nS0NS
ρS
= nS0
(
φLS0NL
ρL
+
NS
ρS
)
(B.37)
Combinando las Ecs. (B.34), (B.35) y (B.37) se llega a:
V = nS0
(
φLS0NL
ρL
+
NS
ρS
)
= nS0
(
1 + φLS0 −NS
ρL
+
NS
ρS
)
=
nS0
ρL
[1 + φLS0 − (1− ρL/ρS)NS ] (B.38)
La concentración del monómero se determina así:
CM =
nM
VL
= nM0
YM
VL
=
(
αPYM
1 + φLS0 −NS
)
ρL
=
(
αMβP (e
−βP τ − e−βM τ )
[φLS0 + (1− e−βP τ )/λ](βP − βM )
)
ρL (B.39)
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De forma similar, la concentración de los productos de degradación del monómero:
CDM =
nDM
VL
= nM0
YDM
VL
=
(
αPYDM
1 + φLS0 −NS
)
ρL
=
αMβPβM (βP − βM )−1
[φLS0 + (1− e−βP τ )/λ]
(
e−βM τ − 1
βM
− e
−βP τ − 1
βP
)
ρL (B.40)
La relación de concentraciones:
RM =
CM
CM0
=
nM/VL
nM0/VL0
=
(
VL0
VL
)
YM =
(
φLS0
1 + φLS0 −NS
)
YM (B.41)
La fracción vacía se obtiene a partir de la Ecs. (B.33) y (B.38):
ε =
VL
V
=
1 + φLS0 −NS
1 + φLS0 − (1− ρL/ρS)NS (B.42)
B.2. Reactor de ﬂujo en pistón
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Figura B.2.: Reactor de ﬂujo en pistón
En los reactores de ﬂujo pistón no hay acumulación, de ahí que dnj/dt = 0 y la Ec.
(B.2) se reduce a (Fogler, 2004):
mj0 −mj +
ˆ V
0
rjdV = 0 (B.43)
Si el reactor tiene área constante (A) y se toma una distancia inﬁnitesimal en la coor-
denada z entonces se puede considerar rj = constante y puede salir de la integral:
mj0 −mj + rjA∆z = 0 (B.44)
Dividiendo cada término de la ecuación anterior por ∆z se obtiene:
mj0 −mj
∆z
+ rjA = −∆mj
∆z
+ rjA = 0 (B.45)
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Finalmente, haciendo que ∆z→ 0, se obtiene:
− dmj
dz
+ rjA = 0 (B.46)
A partir de la Ec. (B.46) se obtuvieron los balances de materia. Para la fase líquida
(L):
dmL
dz
= fPkPCPA = fPkP
(mP
υ
)
A z = 0; mL = mL0 (B.47)
Fase sólida (S):
dmS
dz
= −fPkPCPA = −fPkP
(mP
υ
)
A z = 0; mS = mS0 (B.48)
Polímero:
dmP
dz
= −kPCPA = −kP
(mP
υ
)
A z = 0; mP = mP0 (B.49)
Monómero:
dmM
dz
= kPCPA− dmDM
dz
= kP
(mP
υ
)
A− dmDM
dz
z = 0; mM = 0,0 (B.50)
Productos por la degradación del monómero (DM):
dmDM
dz
= kMCMAε = kM
(
MM
υL
)
Aε z = 0; mDM = 0,0 (B.51)
Adimensionalización
Los balances en variables adimensionales quedan:
dML
dZ =
βP
λφLS0
MP
q
Z = 0; ML = 1,0 (B.52)
dMS
dZ = −
βP
λ
MP
q
Z = 0; MS = 1,0 (B.53)
dMP
dZ = −βP
MP
q
Z = 0; MP = 1,0 (B.54)
dYM
dZ = βP
MP
q
− dYDM
dZ Z = 0; YM = 0,0 (B.55)
dYDM
dZ = βM
(
ε
ε0
)
YM
qL
Z = 0; YDM = 0,0 (B.56)
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donde Mi = mi/mi0, YDM = mDM/mM0, Z = z/L, q = υ/υ0, qL = υL/υL0, βi =
kiAL/υ0, λ = 1/(fPαP ), αP = mP0/mS0 = xP /FCP .
Notación
Ver Notación del capítulo 1.
Bibliografía
Fogler, H. S., 2004. Elements of Chemical Reaction Engineering, tercera Edición.
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C. Balances de materia en reactores de
percolación, volumen constante
De acuerdo a la cinética expuesta en el capítulo 2 se tiene que la velocidad de desapari-
ción de la hemicelulosa está dada por −rH = kHCH , la velocidad neta de formación de la
xilosa está dada por rX = kHCH − kXCXε y la velocidad de formación de los productos
por la degradación de la xilosa está dada por rX = kXCXε, con:
ε =
VL
V
(C.1)
Donde VL es el volumen de la fase líquida y V es el volumen de la suspensión. El término
ε es la fracción vacía que se ha introducido para proporcionar consistencia dimensional
en los balances de materia de xilosa y de los productos por la degradación de la xilosa
porque sus concentraciones se deﬁnieron como CX = mX/υL y CXD = mXD/υL, respec-
tivamente, mientras la concentración de la hemicelulosa se deﬁnió como CH = nH/V .
C.1. Percolador a fracción vacía variable y ρS > ρS
Para realizar los balances de materia se asumió: i) Ecuaciones cinéticas de primer orden
con respecto del reactante en las reacciones de hidrólisis y degradación 1 (Figura 1.1) y
del tipo Van't Hoﬀ-Arrhenius (Ec. (1.12)). ii) condiciones uniformes de temperatura y
concentración de ácido durante la reacción. iii) se desprecian los efectos de las resistencias
a la transferencia de masa intrapartícula e interfase y iv) se desprecian todos los efectos
axiales.
El balance de materia general es:
acumulacio´n = entra− sale± rxn (C.2)
Con respecto al sólido y la hemicelulosa el reactor opera en forma batch así los términos
de entrada y salida son cero, por tanto para la fase sólida:
∂nS
∂t
= −fHkHCHV (C.3)
Al comprobar la consistencia dimensional del balance de sólido se tiene que:
kgso´lido
min
= − kgso´lido
kghemicelulosa
1
min
kghemicelulosa
m3suspensio´n
m3suspensio´n (C.4)
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kgso´lido
min
=
kgso´lido
min
Conociendo que CH = nH/V y re-escribiendo la Ec. (C.3):
nS0∂
(
nS
nS0
)
(
VL0
υL0
)
∂
(
υL0
VL0
t
) = −fHkH nX0
(
nH
nX0
)
V
V (C.5)
Si NS = nS/nS0, αH = nX0/nS0, λ = 1/(fHαH), τ = υL0t/VL0 y multiplicando ambos
términos de la Ec. (C.5) por VL0/(nS0υL0) se obtiene:
∂NS
∂τ
= −βH0
λ
NH (C.6)
con βH0 = kHVL0/υL0. De forma similar, el balance de hemicelulosa:
∂nH
∂t
= −kHCHV (C.7)
Consistencia dimensional del balance de hemicelulosa:
kghemicelulosa
min
= − 1
min
kghemicelulosa
m3suspensio´n
m3suspensio´n
kghemicelulosa
min
=
kghemicelulosa
min
(C.8)
El balance de hemicelulosa en variables adimensionales es:
∂NH
∂τ
= −βH0NH (C.9)
El balance de la fase líquida es:
ρL
∂ε
∂t
= fHkHCH − ρL
A
∂υL
∂z
z = 0; υL = υL0 (C.10)
La Ec. (C.10) en forma adimensional:
∂ε
∂τ
= −βH0ε0
ϕLS0λ
NH
q
− ε0∂qL
∂Z Z = 0; qL = 1,0 (C.11)
Donde ϕLS0 = nL0/nS0. Para la xilosa se realiza el balance de materia en un elemento
diferencial en la coordenada z:
∂
∂t
(CXA∆zε) = mX |z +mX |z+∆z + kHCHA∆z− kXCXA∆zε (C.12)
Dividiendo la Ec. (C.12) por (A∆z) y tomando el límite cuando ∆z→ 0:
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∂
∂t
(CXε) = kHCH − kXCXε− 1
A
∂mX
∂z
(C.13)
Consistencia dimensional del balance de xilosa:
1
min
[
kgxilosa
m3lı´quido
] [
m3lı´quido
m3suspensio´n
]
=
1
min
[
kghemicelulosa
m3suspensio´n
]
− 1
min
[
kgxilosa
m3lı´quido
] [
m3lı´quido
m3suspensio´n
]
− 1
m2
[
kgxilosa
min
]
1
m[
kgxilosa
minm3lı´quido
]
=
[
kghemicelulosa
minm3lı´quido
]
−
[
kgxilosa
minm3lı´quido
]
(C.14)
Es dimensionalmente consistente porque la masa de hemicelulosa es expresada como
gramos de xilosa dividiendo por el factor (132/150) = 0,88. Como CX = mX/υL y
CH = nH/V :
∂
∂t
(
mX
υL
ε
)
= kH
nH
V
− kX
(
mX
υL
)
ε− 1
A
∂mX
∂z
(C.15)
Desarrollando la derivada entre paréntesis:
ε
υL
∂mX
∂t
− εmX
υ2L
∂υL
∂t
+
mX
υL
∂ε
∂t
= kH
nH
V
− kX
(
mX
υL
)
ε− 1
A
∂mX
∂z
(C.16)
Reacomodando términos en la Ec. (C.16):
∂mX
∂t
= kH
nH
V
υL
ε
−
[
kX +
1
ε
∂ε
∂t
− 1
υL
∂υL
∂t
]
mX − υL
εA
∂mX
∂z
(C.17)
Re-escribiendo la Ec. (C.17):
mX0∂
(
mX
mX0
)
VL0
υL0
∂
(
υL0
VL0
t
) = kH nX0
(
nH
nX0
)
V0
(
V
V0
) υL0
(
υL
υL0
)
ε
−
kX + 1
ε
∂ε
VL0
υL0
∂
(
υL0
VL0
t
) − 1(
υL
υL0
) ∂
(
υL
υL0
)
VL0
υL0
∂
(
υL0
VL0
t
)
mX0( mX
mX0
)
−
υL0
(
υL
υL0
)
εA
mX0∂
(
mX
mX0
)
L∂ (z/L)
(C.18)
Si MX = mX/mX0, τ = υL0t/VL0, Z = z/L, NH = nH/nX0, q = V/V0, qL = υL/υL0
y reacomodando términos en la Ec. (C.18) se obtiene:
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∂MX
∂t
=
(
kH
VL0
υL0
)
nX0υL0
mX0V0
NH
q
qL
ε
−
[(
kX
VL0
υL0
)
+
1
ε
∂ε
∂t
− 1
qL
∂qL
∂t
]
MX − VL0
AL
qL
ε
∂mX
∂z
(C.19)
Como AL = V0 y:
nX0υL0
mX0V0
=
nX0
VL0
υL0
mX0
VL0
V0
=
nX0/VL0
mX0/υL0
VL0
V0
=
CX0
CX0
VL0
V0
= ε0 (C.20)
La Ec. (C.19) ﬁnalmente se reduce a:
∂MX
∂τ
= −βH0
(ε0
ε
)( q
qL
)
NH
[
1
ε
∂ε
∂τ
− 1
qL
∂qL
∂τ
+ βX0
]
MX −
(ε0
ε
)
qL
∂MX
∂Z (C.21)
Donde βH0 = kHVL0/υL0 y βX0 = kXVL0/υL0. Asimismo, para el balance de los
productos por la degradación de la xilosa:
∂
∂t
(
ε
mDX
υL
)
= kHCH − kXCXε− 1
A
∂mX
∂z
(C.22)
desarrollando la derivada entre parentesis, expresando en variables adimensionales la
Ec. (C.22) y reacomodando términos se obtiene:
∂MDX
∂τ
= −βX0MX −
[
1
ε
∂ε
∂τ
− 1
qL
∂qL
∂τ
]
MDX −
(ε0
ε
)
qL
∂MDX
∂Z (C.23)
Donde MDX = mDX/mX0. Se puede observar que para solucionar los balances falta
determinar los términos ε, ∂ε/∂τ , qL y ∂qL/∂τ , .
Determinación de ε y ∂ε/∂τ
El volumen del reactor que es constante esta dado por:
V = VL + VS =
nL
ρL
+
nS
ρS
(C.24)
Usando la deﬁnición de la relación líquido-sólido dentro del percolador,
ϕLS = ρLVL/nS = nL/nS , se tiene que:
V =
nL
ρL
+
nS
ρS
=
ϕLSnS
ρL
+
nS
ρS
(C.25)
De donde se deduce que:
ϕLS =
ρL
ρS
(
ρSV − nS
nS
)
(C.26)
Por deﬁnición la fracción vacía es:
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ε =
volumen de la fase lı´quida
volumen de la fase suspensio´n
=
VL
V
=
nL
ρLV
=
ϕLSnS
ρLV
(C.27)
Combinando las Ecs. (C.26) y (C.27) se llega a:
ε =
ρSV − nS
ρSV
(C.28)
La Ec. (C.28) expresada en forma adimensional:
ε =
(
ρS
ρL
)
ϕLS0
ε0
−NS(
ρS
ρL
)
ϕLS0
ε0
=
ρSV − nS
ρSV
(C.29)
Derivando la ecuación anterior con respecto a τ :
∂ε
∂τ
= −
(
ρS
ρL
)
ϕLS0
ε0
∂NS
∂τ
=
(
ρS
ρL
)
βH0ε0
ϕLS0λ
NH (C.30)
Determinación de qL y ∂qL/∂τ
Para determinar el ﬂujo volumétrico (qL) se combinan las Ecs. (C.30), (C.37) y (C.11):(
ρS
ρL
)
βH0ε0
ϕLS0λ
NH = −βH0ε0
ϕLS0λ
NH
q
− ε0∂qL
∂Z Z = 0; qL = 1,0 (C.31)
Reorganizando términos se obtiene:
∂qL
∂Z = ψe
−β(τˆ−Z) Z = 0; qL = 1,0 (C.32)
Donde ψ = βH0 (1− ρL/ρS) / (ϕLS0λ). Separando variables:
ˆ qL
1
∂qL = ψ
ˆ τ
τRFZ
[
e−β(τˆ−Z)
]
∂Z (C.33)
Resolviendo la integral:
qL = 1 + ψ
[
1− e−βZ
β
]
e−β(τˆ−Z) (C.34)
Derivando la ecuación anterior con respecto a τ :
∂qL
∂τ
= −
[
1− e−βZ
] ∂qL
∂Z = −ψ
[
1− e−βZ
]
e−β(τˆ−Z) (C.35)
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Solución analítica de los balances de hemicelulosa y sólido
La Ec. (C.9) es de variables separables:
ˆ NH
1
∂NH
NH
= −βH0
ˆ τ
τRFZ
∂τ (C.36)
Lo que conduce a:
NH = e
−β(τˆ−Z) (∀ τˆ > Z) (C.37)
Donde β = βH0τRF , τˆ = τ/τRF y τRF es el tiempo de residencia calculado en el frente
móvil de reacción, Figura 2.3.
Similarmente para el sólido se puede obtener que:
NS =
NH + λ− 1
λ
=
e−β(τˆ−Z) + λ− 1
λ
(∀ τ > Z) (C.38)
De las Ecs. (C.37) y (C.38) se observa que la solución está restringida para τˆ por la
condición inicial usada τˆ − Z = 0, la que indica que el frente móvil de líquido divide en
dos zonas al percolador en el arranque de la operación, ver Figura 2.3. La primera zona,
τˆ > Z, donde el sólido es inundado por el líquido y empiezan a reaccionar. La segunda
zona, τˆ ≤ Z, donde el sólido no está en contacto con el líquido y no ocurre la reacción, por
tanto, en esta zona inerte nS = nS0(óN = 1,0) y nH = nH0 (óNH = 1,0). Lo anterior se
puede expresar por medio de una relación recurriendo a la función escalón deﬁnida como:
U (τˆ −Z) =
{
0, τˆ < Z
1, τˆ ≥ Z (C.39)
Combinando la función escalón con la Ec. (C.37) se encuentra que:
NH = 1−
[
1− e−β(τˆ−Z)
]
U (τˆ −Z) (C.40)
Al evaluar U (τˆ −Z) en la ecuación anterior, se obtiene:
NH =
{
1, τˆ < Z (zona inerte)
e−β(τˆ−Z), τˆ ≥ Z (zona de reaccio´n) (C.41)
Utilizando la Ec. (C.38) se encuentra para NS la siguiente expresión:
NS =
NH + λ− 1
λ
=
[
e−β(τˆ−Z) − 1]U(τˆ −Z) + λ− 1
λ
(∀ τ > Z) (C.42)
120
C.1. Percolador a fracción vacía variable y ρS > ρS
Solución numérica para los balances de la xilosa y sus productos por la
degradación
Las Ecs. (C.29), (C.30), (C.34) y (C.35) se insertan ahora en las ecuaciones diferenciales
parciales (C.21) y (C.23), las cuales se resolvieron por el método de las líneas (Schiesser &
Griﬃths, 2009). En las Ecs. (C.21) y (C.23) se observan los dos fenómenos mencionados
antes que ocurren durante la hidrólisis. El primer fenómeno, de expansión del volumen de
la suspensión porque ρS > ρL es representado por el término ∂qL/∂τ . Lo anterior a su vez
implica el incremento del ﬂujo volumétrico y es representado por el termino qL (ver en la
Ec. (C.34) que si ρS > ρL implica que qL > 1,0). El segundo fenómeno es el cambio de la
fracción vacía representado por el término ∂ε/∂τ . Ambos fenómenos inﬂuyen ﬁnalmente
en el tiempo de residencia (τR). De hecho, a partir de la deﬁnición de τR:
τR =
εq
ε0qL
=
ε
ε0qL
(C.43)
Se puede demostrar que:
1
τR
∂τR
∂τ
=
1
ε
∂ε
∂τ
− 1
qL
∂qL
∂τ
(C.44)
Por tanto las Ecs. (C.21) y (C.23) se pueden re-escribir como:
∂MX
∂τ
= −βH0NH
τR
[
1
τR
∂τR
∂τ
+ βX0
]
MX − 1
τR
∂MX
∂Z τ,Z = 0; MX = 0 (C.45)
∂MDX
∂τ
= −βH0MX −
[
1
τR
∂τR
∂τ
]
MDX − 1
τR
∂MDX
∂Z τ,Z = 0; MDX = 0 (C.46)
Esto indica que el tiempo de residencia es la variable que determina el rendimiento.
Planteados los balances de materia para la xilosa y sus productos por la degradación solo
falta determinar los límites de integración para resolverlos.
Instante de la primera gota recolectada (τFD)
El límite inferior de integración está dado por el instante en que es recolectada la prime-
ra gota a la salida del reactor. Entendiendo que la primera gota sale en z = L (Z = 1,0),
este instante se puede determinar a partir de la condición inicial τˆ = τ/τRF = Z, se tiene
entonces que τFD = τRF . Donde τRF es el tiempo de residencia calculado en el frente
móvil de reacción. A volumen constante del reactor se tiene que q = V/V0 = 1,0. Además,
en el frente móvil de reacción, esto es en τˆ = Z, se ha asumido que pertenece a la zona
inerte, por lo tanto, NH = 1,0 y NS = 1,0 y partir de la Ec. (C.29) se deduce que ε = ε0,
ver Figura 2.3. Por ende, la primera gota del percolador sale en:
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τRF = τR|
tiempo de residencia
calculado en
el frente mo´vil

= τFD =
1
qL|τˆ=Z =
1
1 + ψη
(C.47)
Donde η =
(
1− e−β) /β. Re-escribiendo la ecuación anterior en términos de τFD:
τRF =
1
1 + ψ (1− eβH0τFD) /eβH0τFD (C.48)
Reacomodando términos:
eβH0τFD − 1
ψ
βH0τFD +
βH0
ψ
− 1 = 0 (C.49)
Solucionando para τFD se obtiene:
τFD =
W [ψe−Ω]+Ω
βH0
(C.50)
Donde Ω = βH0 − ψ y W es la función de Lambert (Corless et al., 1996).
Instante de la última gota recolectada (τF )
El límite superior de integración está dado por el instante en que es recolectado un
volumen igual a VR y se calcula como:
VR =
ˆ tF
tFD
[υL|Z=1] dt = VL0
ˆ τF
τFD
[qL|Z=1] dτ
= VL0τRF
ˆ τˆF
1
[
1 + ψηe−β(τˆ−1)
]
dτˆ (C.51)
Donde τˆF = τF /τRF . Resolviendo la integral de la Ec. (C.51) se halla el volumen
adimensional recolectado en términos de τˆF :
VR =
VR
VL0
= τRF
ˆ τˆF
1
[
1 + ψηe−β(τˆ−1)
]
dτˆ
= τRF
{
(τˆF − 1) + ψη
[
1− e−β(τˆF−1)
β
]}
(C.52)
Deﬁniendo la relación líquido-sólido a la salida del percolador(φLS) y la relación líquido-
sólido dentro del percolador (ϕLS) como la relación entre la masa de líquido recolectado
a la salida del reactor y la masa inicial de sólido, y la relación entre la masa de líquido
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dentro del reactor y la masa de sólido, respectivamente, se obtiene que φLS = ρLVR/nS0
y ϕLS = nL/nS = ρLVL/nS (ver Figura 2.1), así:
φLS =
ρLVR
nS0
=
ρLVL0
nS0
VR = ϕLS0τRF
{
(τˆ − 1) + ψη
[
1− e−β(τˆ−1)
β
]}
(C.53a)
e−β(τˆF−1) − β
ψη
(τˆF − 1) + φLS0βH0
ϕLS0ψη
− 1 = 0 (C.53b)
Resolviendo la Ec. (C.53b) para τF se llega a que el tiempo de recolección ﬁnal está
dado por:
τF =
W [ψηe−Υ]+Υ+ β
βH0
(C.54)
Donde Υ = βH0φLS0/ϕLS0 − ψη y τF es el tiempo que tarda en alcanzar la rela-
ción líquido-sólido(φLS) deseada. Este tiempo de recolección no solo depende de la rela-
ción líquido-sólido (φLS) sino también de la diferencia entre las densidades de las fases
(1− ρL/ρS) y la velocidad de solubilización del sólido (βH0/λ).
Cálculo de YX, CPX , CPDX , ε¯, q¯L, τ¯R y 〈τR〉
El rendimiento de la xilosa está dado por:
YX =
(
azu´car recuperado
en la salida del reactor
)
(
azu´car teo´rica
inicial
) = ´ ttFD [mX |Z=1] dt
nX0
=
ˆ τ
τFD
[MX |Z=1] dτ = τRF
ˆ τˆ
1
[MX |Z=1] dτˆ (C.55)
La concentración de la xilosa en el producto recolectado en cualquier instante se puede
determinar así:
CPX =
(
azu´car recuperado
en la salida del reactor
)
volumen recolectado
=
´ t
tFD
[mX |Z=1] dt´ tF
tFD
[υL|Z=1] dt
=
´ τˆ
1 [MX |Z=1] dτˆ´ τˆ
1 [qL|Z=1] dτˆ
CX0 =
YX
V
CX0 (C.56)
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Donde V esta dado por la Ec. (C.52) si se hace τˆF = τˆ . De forma similar, se calcula la
concentración de los productos por la degradación de la xilosa en el producto recolectado
en cualquier instante:
CPDX =
´ t
tFD
[mDX |Z=1] dt´ tF
tFD
[υL|Z=1] dt
=
´ τˆ
1 [MDX |Z=1] dτˆ´ τˆ
1 [qL|Z=1] dτˆ
CX0 =
YDX
V
CX0 (C.57)
La fracción vacía media así:
ε¯ =
´ 1
0 εdZ´ 1
0 dZ
=
F (τˆ)−F (τˆ − 1) + βλ (θS − 1)
βλθS
(C.58)
Donde F(τˆ) está dada por:
F (τˆ) =
[
e−βτˆ + βτˆ − 1
]
U (τˆ) (C.59)
El ﬂujo volumétrico medio dentro del reactor se determinó por medio de la siguiente
expresión:
q¯L =
´ 1
0 qLdZ´ 1
0 dZ
=
ˆ 1
0
[
1 +
ψ
β
[
1− e−βZ
]
e−β(τˆ−Z)U (τˆ −Z)
]
dZ (C.60a)
q¯L = 1 +
ψ
β2
{
G (τˆ − 1)− G (τˆ)− βe−βτˆ [H (τˆ − 1)−H (τˆ)]
}
(C.60b)
donde:
G (τˆ) =
[
e−βτˆ − 1
]
U (τˆ) (C.61)
H (τˆ) = τˆU (τˆ) (C.62)
el tiempo de residencia promedio de las especies dentro del percolador se calcula con
la siguiente relación:
τ¯R =
ε¯
ε0q¯L
=
F (τˆ)−F (τˆ − 1) + βλ (θS − 1)
βλθSε0 + λθSε0ψ {G (τˆ − 1)− G (τˆ)− βe−βτˆ [H (τˆ − 1)−H (τˆ)]} /β (C.63)
y el tiempo de residencia medio ponderado se determina así:
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〈τR〉 =
´ τˆ
0 ε¯dτˆ
ε0
´ τˆ
0 q¯Ldτˆ
=
2β [F (τˆ)−F (τˆ − 1)] + β3 [K (τˆ − 1)−K (τˆ) + 2λ (θS − 1) τˆ ]
2λθSε0 {2ψ [F (τˆ)−F (τˆ − 1)]− ψβ2e−βτˆ [K (τˆ − 1)−K (τˆ) + 2β3τˆ ]} (C.64)
con K(τˆ):
K (τˆ) = τˆ2U (τˆ) (C.65)
Las Ecs. (C.55), (C.56), (C.57), (C.58), (C.60b), (C.63) y (C.64) se usan en el análisis
de resultados.
C.2. Percolador a fracción vacía constante y ρL = ρS
(Modelo B)
Para realizar los balances de materia se asumió: i) Ecuaciones cinéticas de primer orden
con respecto del reactante en las reacciones de hidrólisis y degradación 1 (ver Figura 1.1)
y del tipo Van't Hoﬀ-Arrhenius (Ec. (1.12)). ii) condiciones uniformes de temperatura y
concentración de ácido durante la reacción. iii) se desprecian los efectos de las resistencias
a la transferencia de masa intrapartícula e interfase, iv) se desprecian todos los efectos
axiales, v) fracción vacía constante y vi) densidades iguales de las fases sólida y líquida.
Nótese que si se asume que la fracción vacía constante y densidades iguales para las
fases sólida y líquida, es decir, ε = ε0 y ρL = ρS , implica que ∂ε/∂τ = 0,0, qL = 1,0 y
∂qL/∂τ = 0,0 y los balances de materia de la sección anterior se reducen a:
∂NS
∂τ
= −βH0
λ
NH τ −Z = 0; NS = 1,0 (C.66)
∂NH
∂τ
= −βH0NH τ −Z = 0; NH = 1,0 (C.67)
∂MX
∂τ
= −βH0NH − βX0MX − ∂MX
∂Z τ,Z = 0; MX = 0 (C.68)
∂MDX
∂τ
= −βX0MX − ∂MDX
∂Z τ,Z = 0; MDX = 0 (C.69)
Balance de ácido
Asumiendo que: i) la fracción vacía es constante, ii) las densidades para las fases líquida
y sólida son iguales, esto es ρL = ρS y iii) el ácido es neutralizado a la vez que el sólido
se solubiliza. Un balance de materia en un pequeño elemento diferencial conduce a:
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∂
∂t
(CAA∆zε) = CAυL0|z − CAυL0|z+z (CN) fHkHCHA∆z (C.70)
Dividiendo la ecuación anterior por (A∆z) y tomando el límite cuando ∆z→ 0:
∂Cˆ
∂t
= −(CN) fHkHCHA
ε
− υL0
ε
∂CˆA
∂z
z = 0, CˆA = CˆA0; t = 0, CˆA = 0 (C.71)
donde CˆA es la concentración de ácido en kg/m3 y se relaciona con la concentración
de ácido en porcentaje así CˆA ∼ 10CA. Expresando el balance de ácido en variables
adimensionales se obtiene:
∂CA
∂t
= −(CN)αAβH0
λε
NH − ∂CA
∂Z Z = 0, CA = 1; t = 0, CA = 0 (C.72)
donde αA = CX0/CˆA0.
Instante de la primera gota recolectada (τFD)
El límite inferior se puede determinar a partir de la Ec. (C.49), como ρL = ρS implica
que ψ = 0, de donde se obtiene que τFD = 1,0.
Instante de la última gota recolectada (τF )
El límite superior de integración se puede obtener a partir de la Ec. (C.54), Si ρL = ρS
entonces τRF = 1,0 y ψ = 0, por tanto, β = βH0, W (0) = 0 y Υ = βH0φLS/ϕLS0, así:
τF = 1 +
VR
VL0
= 1 +
φLS
ϕLS0
(C.73)
Solución analítica de los balances de materia de hemicelulosa y sólido
La Ec. (C.67) es de variables separables:
ˆ NH
1
∂NH
NH
= −βH0
ˆ τ
Z
∂τ (C.74)
de donde:
NH = e
−βH0(τ−Z) (∀ τ > Z) (C.75)
Se puede generalizar la solución para NH con la ayuda de la función escalón, así:
NH = 1−
[
1− e−βH0(τ−Z)
]
U (τ −Z) (C.76)
Otra solución general puede ser:
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NH = e
−βH0(τ−Z)U(τ−Z) (C.77)
Con ambas Ecs. (C.76) y (C.77) conducen a:
NH =
{
1, τˆ < Z (zona inerte)
e−β(τˆ−Z), τˆ ≥ Z (zona de reaccio´n) (C.78)
Combinando las Ecs. (C.66) y (C.67):
∂NS
∂NH
= − 1
λ
(C.79)
separando variables:
ˆ NS
1
∂NS = − 1
λ
ˆ NH
1
∂NH (C.80)
e integrando se obtiene:
NS =
NH + λ− 1
λ
=
[
e−β(τˆ−Z) − 1]U (τ −Z)− 1
λ
(∀ τ) (C.81)
Solución analítica para los balances de la xilosa y sus productos por la
degradación
La Ec. (C.68) se resuelve aplicando la Transformada de Laplace:
L
{
∂MX
∂τ
}
= −βH0L
{
e−βH0(τ−Z)
}
− βX0L{MX} − L
{
∂MX
∂Z
}
(C.82)
sMXS −MX (τ = 0,Z) = −βH0e
−βH0Z
s+ βH0
− βX0MXS − ∂MXS
∂Z (C.83)
de donde MX(τ = 0,Z) = 0,0. Re-escribiendo la ecuación anterior:
∂MXS
∂Z + (s+ βH0)MXS =
βH0e
βH0Z
s+ βH0
(C.84)
y resolviendo por el factor integrante:
MXS =
βH0e
βH0
(s+ βH0)(s+ βH0 + βX0)
+ C1e
−(s+βH0)Z (C.85)
Para hallar C1, se usa la condición de frontera Z = 0,0,
MXS = L{MX(Z = 0, τ) = 0} = 0, por tanto:
C1 = − βH0
(s+ βH0)(s+ βH0 + βX0)
(C.86)
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Así:
MXS =
βH0e
βH0Z
(s+ βH0)(s+ βH0 + βX0)
− βH0e
−(s+βX0)Z
(s+ βH0)(s+ βH0 + βX0)
(C.87)
Sacando transformada inversa a la Ec. (C.87):
MX =
(
βH0e
βH0Z
) e−βH0τ − e−(βH0+βX0)τ
βX0
−
(
βH0e
βH0Z
) e−βH0(τ−Z) − e−(βH0+βX0)(τ−Z)
βX0
U (τ −Z) (C.88)
A partir de la Ec. (C.88) se llega a:
MX = βH0e
−βH0(τ−Z)
[
1− e−βX0τ
βX0
]
(∀ τ < Z) (C.89a)
MX = βH0e
−βH0(τ−Z)
[
1− e−βX0Z
βX0
]
(∀ τ ≥ Z) (C.89b)
De nuevo aplicando la Transformada de Laplace al balance de los productos por la
degradación de la xilosa:
L
{
∂MDX
∂τ
}
= βX0L{MX} − L
{
∂MDX
∂Z
}
(C.90)
sMDXS −MDX (τ = 0,Z) = βX0MXS − ∂MDXS
∂Z (C.91)
De la condición inicial MDX(τ = 0,Z) = 0.0 y re-escribiendo la ecuación anterior:
∂MDXS
∂Z + sMDXS =
βX0
[
βH0e
βH0Z
(s+ βH0)(s+ βH0 + βX0)
− βH0e
−(s+βH0)Z
(s+ βH0)(s+ βH0 + βX0)
]
(C.92)
Resolviendo por el factor integrante:
MDXS =
βX0βH0e
βH0Z
(s+ βH0)2(s+ βH0 + βX0)
− βH0e
−(s+βH0)Z
(s+ βH0)(s+ βH0 + βX0)
+ C2e
−sZ (C.93)
Con la condición de frontera Z = 0,0, MDXS = L{MXD(τ,Z = 0)} = L{0} = 0 se
determina C2:
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C2 = − βX0βH0
(s+ βH0)2(s+ βH0 + βX0)
+
βH0
(s+ βH0)(s+ βH0 + βX0)
(C.94)
De modo que:
MDXS =
βX0βH0e
βH0Z
(s+ βH0)2(s+ βH0 + βX0)
− βH0(1− e
−(s+βH0)Z)e−sZ
(s+ βH0)(s+ βH0 + βX0)
(C.95)
Aplicando transformada inversa:
MDX =
(
βX0βH0e
βH0Z
)[ τ
βX0
e−βX0τ − e
−βX0τ
β2X0
+
e−(βH0+βX0)τ
β2X0
]
− βH0βX0
[
(τ −Z)
βX0
e−βX0(τ−Z) − e
−βX0(τ−Z)
β2X0
+
e−(βH0+βX0)(τ−Z)
β2X0
]
U (τ −Z) (C.96)
A partir de la Ec. (C.96) se llega a:
MDX = βH0e
−βH0(τ−Z)
[
e−βX0τ + βX0τ − 1
βX0
]
(∀ τ < Z) (C.97a)
MDX = βH0e
−βH0(τ−Z)
[
e−βX0Z + βX0Z − 1
βX0
]
(∀ τ ≥ Z) (C.97b)
.
Cálculo de YX, CPX y CPDX
El rendimiento de la xilosa se obtiene a partir de la Ec. (C.89b) (∀ τ > Z) y para este
caso está dado por:
YX =
(
azu´car recuperado
en la salida del reactor
)
(
azu´car teo´rica
inicial
) = ´ ttFD [mX |Z=1] dt
nX0
=
ˆ τ
τFD
[MX |Z=1] dτ
=
ˆ τ
τFD
[MX |Z=1] dτ =
(
1− e−βX0
βX0
)(
1− e−βH0(τ−1)
)
(C.98)
La concentración de xilosa en el producto recolectado en el instante τ se calcula así:
CPX =
(
azu´car recuperado
en la salida del reactor
)
volumen recolectado
=
´ t
tFD
[mX |Z=1] dt´ tF
tFD
υL0dt
=
´ τ
1 [MX |Z=1] dτ´ τ
1 dτ
CX0
=
YX
τ − 1CX0 =
(
1− e−βX0
βX0
)(
1− e−βH0(τ−1)
τ − 1
)
CX0 (C.99)
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La Ec. (C.99) tiene una indeterminación en τ = 1, aplicando la regla de l'Hôpital se
deduce que CPX |τ=1 =
(
1− e−βX0)βH0CX0/βX0. De forma similar, la concentración de
los productos por la degradación de la xilosa en el producto recolectado se calcula así:
CPDX =
(
azu´car recuperado
en la salida del reactor
)
volumen recolectado
=
´ t
tFD
[mDX |Z=1] dt´ tF
tFD
υL0dt
=
´ τ
1 [MDX |Z=1] dτ´ τ
1 dτ
CX0
=
YDX
τ − 1CX0 =
(
e−βX0 + βX0 − 1
βX0
)(
1− e−βH0(τ−1)
τ − 1
)
CX0 (C.100)
La indeterminación en τ = 1 en la Ec. (C.100) se halla aplicando la regla de l'Hôpital,
lo que conduce a CPDX |τ=1 =
(
e−βX0 + βX0 − 1
)
βH0CX0/βX0.
C.3. Cálculo de βH o´ptimo
Percolador a fracción vacía constante y ρS = ρL
Para hallar βH0o´ptimo, en el caso a fracción vacía constante y densidades de las fases
sólida y liquida iguales, se re-escribe la Ec. (C.89a) como:
YX =
(
1− e−kβH0
kβH0
)(
1− e−βH0(τ−1)
)
(C.101)
Donde k = βX0/βH0 = kX/kH . Dado el tiempo de recolección ﬁnal (τF ) ó una de
sus variables equivalentes, el volumen de recolección (VR) ó la relación líquido-sólido
a la salida del reactor (φLS), el parámetro βH0 óptimo (βH0 o´ptimo) que maximiza el
rendimiento de la xilosa se puede calcular a partir de la siguiente expresión:
dYX
dβH0
=
(
1− e−kβH0) (τF − 1) e−βH0(τF−1)
kβH0
+
(
kβH0e
−kβH0 + e−kβH0 − 1) (1− e−βH0(τF−1))
kβ2H0
= 0 (C.102)
Es decir, una vez se establecen la temperatura, la concentración de ácido (para deter-
minar kH y kX) y el tiempo de recolección ﬁnal (τF ) se puede determinar βH0 o´ptimo a
través de la Ec. (C.102). Después se puede determinar el ﬂujo volumétrico óptimo con la
siguiente relación υL0o´ptimo = VL0kH/βH0 o´ptimo.
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Percolador a fracción vacía variable y ρS > ρL
En este caso la Ec. (C.102) ya no aplica para hallar βH0 o´ptimo. En general, el parámetro
βH está dado por:
βH = kH
VL
υL
= kH
εV
υL
=
(
VL0
VL0
)
(V0qL) ε
υL0qL
=
(
kH
VL0
υL0
)
qε(
VL0
V0
)
qL
(C.103a)
βH =
εq
ε0qL
βH0 = τRβH0 (C.103b)
Asumiendo que ρL = ρS entonces qL = 1,0 y el parámetro βH está dado por βH =
βHε/ε0. Además, tomando una diferencia muy pequeña de tiempo, es decir, si ∆t =
(t1 − t0) → 0, y sin introducir mucho error se puede admitir que ε es constante en
este intervalo de tiempo (t1 − t0). Por consiguiente, los balances de materia cuando ε es
constante y ρL = ρS se pueden aplicar aquí también. Es decir, el proceso de la hidrólisis
a fracción vacía variable y ρL = ρS se puede desacoplar en un proceso de etapas sucesivas
con intervalos de tiempo muy pequeños (ver Figura 2.2), en las cuales la fracción vacía
es aproximadamente constante y en este caso el parámetro βH en cada etapa está dado
por:
β∗H0 = βH0 t = t0
β∗H1 =
ε1
ε0
βH0 t = t1
β∗H2 =
ε2
ε0
βH0 t = t2
β∗H =
ε
ε0
βH0 t = t
Así la Ec. (C.102) se puede aplicar en cada etapa reemplazando, en general, el término
βH0 por el término β∗H . Por analogía, desacoplando la hidrólisis a fracción vacía variable y
densidades distintas para las fases líquida y sólida en un proceso de etapas sucesivas con
intervalos de tiempo muy pequeños se llega a la conclusión que la Ec. (C.102) se puede
aplicar en este caso también. Por lo anterior, el parámetro βH se puede insertar en la Ec.
(C.102):
dYX
dβH0
=
(
1− e−kβ¯H
)
(τF − 1) e−β¯H(τF−1)
kβH
+
(
kβ¯He
−kβ¯H + e−kβ¯H − 1
)(
1− e−β¯H(τF−1)
)
kβ¯2H
= 0 (C.105)
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con:
β¯H = τ¯RβH0 (C.106)
así se puede determinar en cada etapa (instante de tiempo) el valor de βH0 o´ptimo ó
mejor el ﬂujo volumétrico óptimo a la entrada del reactor (υL0 o´ptimo) en cada instante
de tiempo usando la Ec. (C.105). El valor de βH o´ptimo también se puede calcular con la
siguiente relación:
βH0 o´ptimo =
βH0
τ¯R
(C.107)
con ambas Ecs. (C.105) y (C.107), se obtiene el mismo resultado para el óptimo de
βH0. No obstante, para ﬁnes prácticos se usara un valor medio para βH o´ptimo:
〈βH0 o´ptimo〉 = βH0〈τR〉 (C.108)
Es decir, el ﬂujo volumétrico de alimentación a la entrada del reactor será constante y
estará dado por υL0 o´ptimo = VL0kH/ 〈βH0 o´ptimo〉.
Notación
fH parámetro deﬁnido por la Ec. (1.20)
ki constante de velocidad de reacción, [min−1]
ki0 factor pre-exponencial, [min−1(wt%)−γi ]
nL masa de líquido dentro del reactor, [kg]
nH masa de hemicelulosa dentro del reactor, [kg]
nS masa de sólido dentro del reactor, [kg]
nL0 masa inicial hipotética de líquido, [kg]
nX0 masa inicial teórica de xilosa si toda la hemicelulosa es convertida, [kg]
nS0 masa inicial de sólido, [kg]
mX ﬂujo másico de xilosa, [kg/h]
mX0 = nX0υL0/VL0
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mDX ﬂujo másico de los productos por la degradación de xilosa, [kg/h] ó [kg/min]
q = υ/υ0
qL = υL/υL0
q¯L ﬂujo volumétrico adimensional medio, ver Ec. (C.60b)
t tiempo, [min]
tF instante de la última gota recolectada, [min]
tR = VL/υL, tiempo de residencia, [min]
tFD instante de la primera gota recolectada, [min]
u velocidad del líquido a la entrada del reactor, [cm/s]
xi fracción másica del componente i
z coordenada longitudinal, [m]
A área del reactor, [m2]
CA concentración de ácido, %wt/V ó %wt/wt
CX = mX/υL, concentración de xilosa, [kg/m3lı´quido]
CH = nH/V , concentración de hemicelulosa, [kg/m3suspensio´n]
CS = nS/V , concentración del sólido, [kg/m3suspensio´n]
CDX = mDX/υL, concentración de los productos por la degradación del azúcar,
[kg/m3lı´quido]
CPX concentración de xilosa en el producto recolectado, ver Ecs. (C.56) y (C.99) en
[kg/m3lı´quido]
CPDX concentración de los productos por la degradación de la xilosa en el producto
recolectado, ver Ecs. (C.57) y (C.100) en [kg/m3lı´quido]
133
C. Balances de materia en reactores de percolación, volumen constante
CN capacidad de neutralización, [ga´cido/gso´lido]
Ei energía de activación de la reacción i, [J/mol]
FC factor de conversión, 0,88 para xilosa
L longitud del reactor, [m]
NH = nH/nX0
NS = nS/nS0
MX = mX/mX0
MDX = mDX/mX0
R constante universal de los gases, [J/(molK)]
T temperatura, [K]
U función escalón
V volumen de la suspensión, [m3suspensio´n]
VL volumen de la fase líquida, [m3lı´quido]
VR volumen recolectado a la salida del reactor, [m3lı´quido]
VR = VR/VL0
YX rendimiento de xilosa, ver Ecs. (C.55) y (C.98)
YDX = nDX/nX0
W función de Lambert
Z = z/L
αH = xH/FC
β = βi0τRF
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βi0 = kiVL0/υL0
〈βi0〉 parámetro deﬁnido por la Ec. (C.108)
γi exponente de la concentración del ácido
ε = VL/V , fracción vacía
ε¯ fracción vacía media, ver Ec. (C.58)
ε0 = VL0/V0, fracción vacía inicial
εR fracción vacía del reactor
η = (1− e−β)/β
λ = 1/(fHαH)
φLS = ρLVR/nS0, relación líquido-sólido basada en la masa de líquido recolectada
ϕLS = nL/nS = ρLVL/nS , relación líquido-sólido dentro del reactor
ψ = βi0(1− ρL/ρS)/(ϕLS0λ)
ρL densidad del líquido, [kg/m3]
ρS densidad del sólido, [kg/m3]
τ = υL0t/VL0
τˆ = τ/τRF
τF instante adimensional de la última gota
τR tiempo de residencia adimensional, ver Ec. (C.43)
τ¯R tiempo de residencia adimensional medio, ver Ec. (C.63)
〈τR〉 tiempo de residencia adimensional ponderado, ver Ec. (C.64)
τFD instante adimensional de la primera gota
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τRF tiempo de residencia calculado en el frente móvil de reacción, ver Ec. (C.47)
θ porosidad del sólido
υL ﬂujo volumétrico del líquido, [m3lı´quido/min] ó [m3lı´quido/min]
υL0 ﬂujo volumétrico de alimentación del líquido, [m3lı´quido/min] ó
[m3lı´quido/min]
Υ = βH0φLS0/ϕLS0 − ψη
Ω = βH0 − ψ
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D. Cálculo de los coeﬁciente de actividad
usando UNIFAC-DORTMUND
Acerca del método de contribución de grupos UNIFAC-Dortmund a continuación se
muestran datos experimentales de presiones de burbuja, coeﬁcientes de actividad y tempe-
raturas de burbuja de soluciones con azúcares. También datos del equilibrio líquido-vapor
de la mezcla agua-furfural, esto con el ﬁn de establecer si el método UNIFAC-Dortmund
es apropiado para calcular los coeﬁcientes de actividad de las mezclas.
D.1. Mezclas agua-azúcares
Cálculo de la temperatura de burbuja
Ejemplo 1. Mezcla Agua y D-glucosa a diferentes composiciones
Algoritmo para calcular la temperatura de burbuja en una solución de Agua (1) y
D-glucosa (2) a P = 1 atm.
 Primer paso Asignar las composiciones molares en el líquido x1 y x2.
 Segundo paso Hacer una estimación inicial de la temperatura con la ecuación de
Antoine para el agua (1):
T =
A1
B1 − lnP − C1 (D.1)
Por que se asume que la fase vapor solo contiene agua (1).
 Tercer paso Calcular los coeﬁcientes de actividad del agua (1) y la D-glucosa (2)
por el método de UNIFAC-Dortmund.
 Cuarto paso Calcular la presión de vapor del agua como:
pvi =
P
γixi
(D.2)
 Quinto paso calcular un valor nuevo para la temperatura Tnueva:
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Tnueva =
A1
B1 − ln
[
P
γixi
] − C1 (D.3)
 Sexto paso comparar esta nueva temperatura del quinto paso con la temperatura
inicial del segundo paso. Si la diferencia absoluta de estas dos temperaturas es
menor o igual a la tolerancia ir al séptimo paso. De otra forma, regrese al tercer
paso usando Tnueva.
 Séptimo paso la temperatura calculada en el sexto paso es la temperatura de
burbuja, suponer unas nuevas composiciones molares y regresar al segundo paso.
El algoritmo anterior se uso en el caculo de la temperatura de burbuja de agua y
D-glucosa. Los resultados se indican en la Figura D.1.
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Figura D.1.: Temperaturas de burbuja de soluciones agua-D-glucosa (Peres & Macedo,
1997).
Ejemplo 2. Mezcla Agua y D-glucosa a diferentes presiones
Para calcular la temperatura de burbuja de una mezcla Agua (1) y D-glucosa (2) a
diferentes presiones se usa el algoritmo del ejemplo anterior, los resultados se reportan en
la Tabla D.1.
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Tabla D.1.: Puntos de burbuja para la mezcla agua-glucosa (Maximo et al., 2010).
P = 20,0 kPa P = 73,3 kPa P = 93,6 kPa
Porcentaje
en peso
glucosa
Texp Tcalc Porcentaje
en peso
glucosa
Texp Tcalc Porcentaje
en peso
glucosa
Texp Tcalc
10.2 333.9 333.7 10.4 365.2 364.9 10.5 372.0 371.6
20.3 334.4 334.0 20.4 365.9 365.4 20.6 372.7 372.0
28.0 334.3 334.4 28.1 365.7 365.9 29.2 372.6 372.6
39.1 335.0 335.3 39.5 366.5 366.9 39.5 373.3 373.6
49.2 336.1 336.6 49.6 367.7 368.3 49.6 374.5 375.1
60.4 337.9 338.7 60.6 369.4 370.8 61.0 376.6 377.7
Ejemplo 3. Mezcla Agua, sacarosa y D-glucosa a diferentes composiciones
Para calcular la temperatura de burbuja de la mezcla glucosa (1), Sacarosa (2) y Agua
(3), se usó el algoritmo del ejemplo 1. Los resultados se muestran en la Tabla D.2.
Tabla D.2.: Puntos de burbuja para la mezcla agua-glucosa-sacarosa (Peres & Macedo,
1997).
Porcentaje en peso glucosa Porcentaje en peso sacarosa Texp Tcal
1.1 21.8 101.0 100.9
1.6 31.5 102.0 101.4
2.1 42.6 103.0 102.5
2.6 52.5 104.0 104.1
2.9 57.7 105.0 105.3
3.0 60.6 105.5 106.2
Cálculo de la presión de burbuja de hidrolizados
Ejemplo 4. hidrolizado ácido a diferentes temperaturas
Los cálculos de la presión de burbuja se realizaron asumiendo como no volátiles los
azúcares y el HMF. Los resultados se muestran en la Figura D.2. La concentración del
hidrolizado era xilosa (22,3 g/L), glucosa (1,91 g/L), Acido Acético (2,82 g/L), Furfural
(0,47 g/L), HMF (0,55 g/L).
Cálculo de coeﬁcientes de actividad de mezclas Agua (1) y Xilosa (2)
Ejemplo 5. Solución agua-xilosa Calculo de los coeﬁcientes de actividad
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Figura D.2.: Presión de vapor de hidrolizados ácidos de bagazo de caña (Rodrigues
et al., 2001).
Se comparan los coeﬁcientes de actividad hallados por el método de contribución
UNIFAC-Dortmund y datos experimentales Figura D.3.
D.2. Cálculo del equilibrio líquido-vapor Agua (1) y
Furfural (2)
Ejemplo 6. Equilibrio líquido-vapor mezcla agua-furfural
El cálculo se realizó a 760mmHg para determinar cualitativamente la exactitud del
método de UNIFAC-Dortmund en el equilibrio furfural-agua.
 Primer paso Asignar las composiciones molares en la fase líquida
 Segundo paso Hacer una estimación inicial de la temperatura con la ecuación de
Antoine:
Tini = x1T1 + x2T2 (D.4)
Donde T1 y T2 de calculan a partir de las ecuaciones de Antoine.
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Figura D.3.: Coeﬁcientes de actividad asimétrico en base molal para la xilosa en agua
(Uedaira & Uedaira, 1969).
ln p0v1 = A1 −
B1
C1 − Tini (D.5)
ln p0v2 = A2 −
B2
C2 − Tini (D.6)
 Usar Tini para calcular la presión de vapor de los componentes puros con las res-
pectivas ecuaciones de Antoine:
 Cuarto paso Calcular los coeﬁcientes de actividad por el método UNIFAC-Dortmund
usando Tini y las composiciones del primer paso.
 Quinto paso Recalcular la presión de vapor del componente más volátil, es este
caso el agua, con P = 760mmHg, p0vi del tercer paso y γi del cuarto paso:
p0v1 =
P p0v1
x1γ1p0v1 + x2γ2p
0
v2
(D.7)
 Sexto paso Re-calcular la temperatura en el equilibrio usando pv1 del quinto paso:
Tnew =
A1
B1 − ln pv1 − C1 (D.8)
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 Séptimo paso Comparar Tnew con Tini, si la diferencia absoluta de estas dos tem-
peraturas es menor o igual a la tolerancia ir al octavo paso, de lo contrario regrese
al tercer paso usando Tnew en reemplazo de Tini.
 Octavo paso Calcular pv2 con la ecuación de Antoine usando Tnew y la fracción.
Este algoritmo se uso para calcular el equilibrio líquido-vapor agua-furfural, los resul-
tados se muestran en la Figura D.4 y la Figura D.5.
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Figura D.4.: Equilibrio líquido vapor agua-furfural a 760 mmHg (Flick, 1998).
D.3. Tabla de porcentajes de error medio
El porcentaje de error del dato i se determinó así:
%Errori =
‖Datoexp −DatoUNIFAC−DORTMUND‖
Datoexp
× 100 (D.9)
El porcentaje de error medio:
%Errormedio =
∑n
1 %Errori
n
(D.10)
Donde n es el número de datos experimentales.
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Figura D.5.: Equilibrio líquido vapor Agua-Furfural a 760 mmHg (Flick, 1998).
Tabla D.3.: Errores medios en porcentaje.
Ejemplo %Errormedio Rango del
error
Errori
Observaciones
1 0.34 006-1.18 Para porcentajes másicos de glucosa menores al 45%
2 0.13 0.00-0.38
3 0.37 0.10-0.66
4 0.05 0.003-0.11
5 3.24 0.66-9.21 Para porcentajes másicos de xilosa menores al 4%
5 5.20 0.66-16.98 Para porcentajes másicos de xilosa menores al 7%
6 3.08 0.54-17.87
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